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RESUME 
L'epuisement au niveau mondial du petrole fait que la production d'energie au niveau 
mondial soit une opportunity pour I'utilisation de nouvelles ressources et de nouveaux 
precedes tout en minimisant les impacts sur I'environnement. 
L'utilisation d'autres sources de carbone fossile que le petrole ou le gaz naturel, requiert 
la transformation des ressources dont la nature chimique est complexe, et qui peuvent 
contenir du soufre et certains metaux, en combustible liquide susceptible de servir de 
carburant ou comme base petrochimique. La production de methanol a partir du gaz 
obtenu lors de la gazeification des dechets municipaux est etudiee dans ce travail. 
La conception, I'achat, I'installation et I'operation d'un reacteur a trois phases, avec 
l'utilisation d'un catalyseur en poudre disperse dans une huile thermique sont decrits. 
La conception du reacteur a implique I'analyse de divers modeles hydrodynamiques, 
discutes au chapitre 3. Le couplage de la gazeification et du reacteur a ete accompli. 
L'activation du catalyseur a ete realisee dans le reacteur. Les resultats sont decrits au 
chapitre 4. L'ensemble des experiences sur la synthese du methanol sont decrites au 
chapitre 5. 
Table des matieres 
LISTE DES ABREVIATIONS Ill 
LISTE DES TABLEAUX V 
1 INTRODUCTION 1 
1.1 PRODUCTIONETCONSOMMATION MONDIALE 2 
1.2 DESCRIPTION DES ETAPES SUTVIES 4 
2 SYNTHESE DU METHANOL 6 
2.1 INTRODUCTION 6 
2.2 MATIERES PREMIERES POUR LA PRODUCTION DU SYNGAZ 7 
2.2.1 Gaznaturel 7 
2.2.2 Charbon 7 
2.2.3 Residus de bois 8 
2.2.4 Residus solides urbains 8 
2.3 PROCEDES POUR LA SYNTHESE DU METHANOL 11 
2.3.1 Generalites 11 
2.3.2 Lit fixe 13 
2.3.3 Reacteur a trois phases 14 
2.3.4 Differences entre les procedes 75 
2.4 SELECTION DU PROCEDE 16 
3 SYSTEME DE PRODUCTION DU METHANOL 17 
3.1 INTRODUCTION 17 
3.2 DESCRIPTION DU SYSTEME 17 
3.3 CONCEPTION DU REACTEUR A TROIS PHASES 21 
3.3.1 Cinetique de la reaction 23 
3.3.2 Diffusion dans une particule de catalyseur 25 
3.3.3 Hydrodynamique 27 
3.3.4 Dynamique des bulles 28 
3.3.5 Vitesse superflcielle 31 
3.3.6 Vitesse spatiale 32 
3.3.7 Hold up gazeux 33 
3.3.8 Selection de la metallurgie 35 
3.3.9 Selection des conditions de conception 35 
3.3.10 Dimensionnement du reacteur a trois phases 37 
3.4 SYSTEME DE CONDENSATION 38 
3.5 SELECTION DU DISTRIBUTEUR 45 
3.5.1 Experiences avec les differents types de materiaux poreux 46 
3.5.2 Selection finale du distributeur 51 
3.6 CATALYSEUR 55 
3.6.1 Introduction 55 
3.6.2 Quantite de catalyseur a utiliser. 56 
3.7 SYSTEME DE CHAUFFAGE 58 
3.7.1 Selection du liquide caloporteur 59 
4 CONDITIONNEMENT DU CATALYSEUR 61 
4.1 INTRODUCTION 61 
4.2 REDUCTION DE LA TAILLE DU CATALYSEUR 61 
4.3 ACTIVATION DU CATALYSEUR 63 
4.4 RESULTATS DE L'ACTIVATION DU CATALYSEUR 66 
4.4.1 Essaidu 27.01.05 66 
4.4.2 Essai du 12.05.05 67 
4.4.3 Essaidu 31.05.05 67 
I 
Table des matieres 
4.4.4 Essai du 22.07.05 67 
4.4.5 Essai du 22.09.05 68 
4.5 ETUDE PAR DIFFRACTION DES RAYONS X 71 
4.6 DISCUSSION DES RESULTATS DE L'ACTIVATION DU CATALYSEUR 74 
5 PRODUCTION DE METHANOL 80 
5.1 ESSAIS DE PRODUCTION DU METHANOL 80 
5.2 PRODUCTION DU METHANOL 82 
5.2.1 Essai 27.01.05 82 
5.2.2 Essai 12.05.05 83 
5.2.3 Essai 31.05.05 84 
5.2.4 Essai du 27.07.05 84 
5.2.5 Essai du 22.09.05 85 
5.3 RESULTATS DES ESSAIS 86 
CONCLUSIONS 92 
ANNEXE 1 PROCEDE POUR LE BROYAGE DU CATALYSEUR 94 
ANNEXE 2 DETECTION ANALYTIQUE DU METHANOL 97 
ANNEXE 3 TAILLE DES CRISTALLITES 100 
BIBLIOGRAPHIE 104 
II 
Liste des abreviations 
g Accelerat ion gravitationnelle 
cp Capacite calorif ique 
q Charge calorifique / Debit volumetr ique du fluide 
hi Coefficient de transmission de la chaleur dans le tube droit 
h ic Coefficient de transmission de la chaleur dans I'helice 
h l0 Coefficient de transmission de la chaleur dans I'helice 
h0 Coefficient de transmission de la chaleur en dehors I'helice 
0 Coefficient global (de transfert de chaleur) 
Cg Concentration du gaz 
Cs Concentrat ion du gaz a la surface du catalyseur 
kc Conductivity thermique de la paroi du serpentin 
k Conductivity thermique du fluide 
k' Constant de la vitesse de reaction 
Q Debit du gaz (volumetr ique) 
M Debit massique du fluide 
Q 0 Debit standard du gaz 
Dc Diametre de la colonne 
De Diametre equivalent du serpentin (cote virole) de I'echangeur de 
chaleur 
DH2 Diametre exterieur de I'helice 
B Diametre exterieur du cylindre interieur 
d 0 Diametre exterieur du serpentin 
Dm Diametre interieur de I'helice 
C Diametre interieur du cylindre exterieur 
D Diametre interieur du serpentin 
Dmax Diametre maximal des bulles 
DH Diametre moyenne de I'helice 
~Jh Diametre moyen maximal des bulles 
d s Diametre Sauter moyenne de bulles 
Ate Difference logarithmique moyenne des temperatures corrigees 
At,m Difference moyenne des temperatures 
De Diffusivite du gaz dans le liquide 
x Epaisseur de la paroi du serpentin 
j H Facteur de Colburn pour la transmission de la chaleur 
<j) Facteur de reduction apres la reduction du catalyseur 
Y, Fraction molaire de i dans la phase gazeux 
X| Fraction molaire de i dans la phase liquide 
/ Fugacite partielle (bar) 
H Hauteur du cylindre 
Z Longueur de la particule 
z Longueur de la particule de catalyseur 
L Longueur necessaire pour faire N tours de I'helice 
m s Masse du catalyseur dans le slurry 
mL Masse du liquide dans le slurry 
cp Module de Thiele 
NP r Nombre de Prandlt 
NR e Nombre de Reynolds 
III 
n Nombre reel des tours du serpentin pour le service 
N Nombre theorique des tours du serpentin 
W Poids du catalyseur dans le reacteur 
p Poids specifique du fluide 
P Pression 
K Ratio des coefficients de fugacite 
r Rayon moyen du serpentin 
si Site actif i du catalyseur 
Ap Surface de la particule 
Af Superficie du tuyau (cross-sectional area of coil) du serpentin 
Aa Surface pour I'ecoulement du fluide dans I'espace annulaire 
A Surface pour le transfert de chaleur 
Rt Taux d'encrassement (cote tube) de I'echangeur de chaleur 
Ra Taux d'encrassement (cote virole) de I'echangeur de chaleur 
eg Taux de retention gazeux 
£g,trans Taux de retention gazeux dans le regime de transition 
% large Taux de retention gazeux des bulles larges 
T Temperature 
a Tension superficielle du liquide 
(j Viscosite du fluide 
uw Viscosite du fluide a la temperature moyenne du fluide 
r' Vitesse de reaction par unite de poids du catalyseur mol kg"V1 
u Vitesse du fluide 
U Vitesse du gaz 
Utrans Vitesse du gaz dans le regime de transition 
L)s Vitesse du gaz dans le regime des bulles petites 
Gs Vitesse massique du fluide 
S Vitesse spatiale 
VR Volume de reacteur 
Vf Volume disponible pour le ecoulement du fluide dans I'espace 
annulaire 
Va Volume de I'espace annulaire 
Vc Volume occupe par les n tours de I'helice 
IV 
Liste des tableaux 
Tableau 1.1 Production mondiale de methanol 5 
Tableau 1.2 Demande mondiale de methanol 5 
Tableau 2.1 Composition du syngaz avec differentes conditions de gazeification 9 
Tableau 2.2 Conditions d'operation des precedes d'obtention du methanol 16 
Tableau 3.1 Productivity du methanol observe par Beenackers et coll, 1988 25 
Tableau 3.2 Donnees de calcul du module de Thiele 26 
Tableau 3.3 Taille des bulles avec diverses correlations 29 
Tableau 3.4 Vitesse superficielle dans la plage d'operation du reacteur 31 
Tableau 3.5 Vitesse spatiale dans la plage d'operation du reacteur 33 
Tableau 3.6 Resultats theoriques du hold up avec differentes correlations 34 
Tableau 3.7 Cote gaz 39 
Tableau 3.8 Cote eau 39 
Tableau 3.9 Cote gaz 40 
Tableau 3.10 Cote eau 40 
Tableau 3.11 Resultats methode Ramachandra 41 
Tableau 3.12 Resultats methode 0 42 
Tableau 3.13 Resultats obtenus avec la de methode Ramachandra pour le 
condenseur 43 
Tableau 3.14 Resultats obtenus avec la methode 0 pour le condenseur 44 
Tableau 3.15 Caracteristiques des disques (materiaux poreux) 45 
Tableau 3.16 Conditions d'operation 47 
Tableau 3.17 Resultats des essais avec les materiaux poreux 48 
Tableau 3.18 Resultats (disques Mott) 49 
Tableau 3.19 Resultats (disques Refractom) 50 
Tableau 3.20 Classement des disques 51 
Tableau 3.21 Epaisseur du distributeur 0.0625 pouces avec I'eau 52 
Tableau 3.22 Epaisseur du distributeur 0.125 pouces avec I'eau 52 
Tableau 3.23 Epaisseur du distributeur 0.0625 pouces avec I'huile 53 
Tableau 3.24 Epaisseur du distributeur 0.125 pouces avec I'huile 53 
Tableau 3.25 Charge du catalyseur dans le reacteur 56 
Tableau 3.26 Lubritherm. Propietes physiques 60 
Tableau 4.1 Composition chimique type (moyenne) 61 
Tableau 4.2 Proprietes physiques (typiques) 62 
Tableau 4.3 Conditions d'operation pendant la reduction du catalyseur 69 
Tableau 4.4 Conditions de chaque operation de reduction 71 
Tableau 4.5 Analyses aux RX du catalyseur sans reduire 72 
Tableau 4.7 Resultats des analyses elementaires 73 
Tableau 4.8 Production du methanol apres la reduction 75 
Tableau 5.1 Dates, Essai identification et duree des tests 80 
Tableau 5.2 Conditions d'operation d'essais 81 
Tableau 5.3 Production de methanol 85 
Tableau 5.4 Vitesse spatiale dans les tests 86 
Tableau 5.5 Composition et source de I'alimentation de I'essai du 22 .09. 2005 87 
Tableau 5.6 Pourcentages du methanol dans le condensat 87 
Tableau 5.7 Resultats de I'essai du 22.09.2005 88 
Tableau 5.8 Resultats de la simulation a I'equilibre, avec le logiciel HYSYS 88 
Tableau 5.9 Taille des bulles et taux de retention 90 
Tableau 5.10 Pourcentages d'ethane.d'ethylene, de propane et de propylene dans 
lesysteme 90 
V 
Liste des figures 
Figure 2.1 Precede de gazeification ENERKEM 10 
Figure 3.1 PFD de la production du methanol 19 
Figure 3.2 Particule de catalyseur totalement entouree d'huile 20 
Figure 3.3 Particule de catalyseur entouree du liquide et de vapeur d'huile 20 
Figure 3.4 Profils de concentration dans une particule situee dans un reacteur a trois 
phases 22 
Figure 3.5 Effets de la vitesse du gaz et du diametre de la colonne sur le regime 
hydrodinamique 29 
Figure 3.6 Divers types de regimes hydrodynamiques 30 
Figure 3.7 Variation du rendement en CH3OH en fonction des temperatures et 
pression avec rapport molaire H2/CO=2 36 
Figure 3.8 Variation du rendement en CH3OH en fonction des temperatures et 
pression avec composition typique de la gazification chez Enerkem 37 
Figure 3.9 Systeme pour la selection du distributeur 47 
Figure 3.10 SS 316 Foam 48 
Figure 3.11 Disque Mott 1000-1.000-0.62-0 49 
Figure 3.12 Disque Refractron AF15 51-9 50 
Figure 3.13 Vitesse spatiale versus productivity 57 
Figure 3.14 Systeme de chauffage ENERKEM TECHNOLOGIES 58 
Figure 4.1 Analyse du catalyseur par RX, 70 
Figure 4.2 Analyses RX du catalyseur 22.07.05 76 
Figure 4.3 Analyse RX echantillon B 22.07.05 77 
Figure 4.4 Analyse RX echantillon C 22.07.05 78 
Figure 4.5 Analyse RX echantillon A 21.09.05 79 
Figure 5.2 Pic du methanol identifie par la lecture donne par le chromatographe.... 86 
Figure 5.1 Chromatogramme qui montre la presence du methanol dans le condensat 
obtenu 91 
VI 
Introduction Svnthese du methanol 
1 Introduction 
L'epuisement progressif au niveau mondial du petrole [CAMPBELL, J.C. 1998] ouvre la 
voie pour ('utilisation de nouvelles ressources et de nouveaux precedes tout en 
minimisant les impacts sur I'environnement. 
L'utilisation d'autres sources de carbone fossile que le petrole ou le gaz naturel, requiert 
la transformation des ressources ayant en general, une nature chimique complexe, en 
combustible liquide susceptible de servir de carburant ou comme base petrochimique. 
Le procede de liquefaction exige des quantites considerables d'hydrogene; il fournit un 
combustible liquide complexe et difficile a raffiner en produits utilisables. La gazeification 
des dechets conduit au contraire, a un melange simple des gaz (CO, C02, H2) 
facilement utilisable et convertible par synthese en produits tels que des alcools ou 
hydrocarbures. La production de carburants a partir des dechets represente, si elle peut 
etre faite de facon rentable une solution au niveau mondial pour la gestion des dechets. 
La gazeification des dechets est une solution environnementelent interessante car elle 
represente une alternative a I'enfouissement. Aussi le rendement energetique obtenu 
par cette conversion peut etre plus eleve que celui de I'incineration. 
La production de gaz synthetique provenant des residus solides urbains gazeifies, 
permet non seulement de reduire la quantite des dechets enfouis mais aussi la 
production d'une molecule, le methanol, qui peut etre utilisee comme matiere de base 
pour I'industrie chimique. Cette strategie peut aider a la diminution des emissions de 
gaz a effet de serre (GES). 
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1.1 Production et consommation mondiale 
Le methanol est un « commodity ». II est produit le plus souvent a partir du gaz naturel. 
Les tableaux 1.1 et 1.2 montrent les capacites de production au niveau mondiale et 
I'utilisation du methanol. 
La production du methanol a partir de gaz de synthese obtenu par la gazeification du 
charbon a ete etudie visant son couplage avec la production d'electricite par voie de 
Integrated Gasification Combined Cycle (IGCC) [AIR PRODUCTS AND CHEMICALS 
1998] Aussi, cette production est considere comme un etape intermediaire pour la 
production d'ether dimethylique [AIR PRODUCTS AND CHEMICALS, 2001] 
Reacteur a trois phases 
Les reacteurs a trois phases ont un grand eventail d'applications dans I'industrie. Des 
reactions exothermiques gaz- liquide, specialement celles qui sont hautement 
exothermiques, sont favorablement effectuees dans des reacteurs a trois phases, grace 
a leur capacite thermique qui aide au maintient d'une temperature constante et 
uniforme. Ces reacteurs ont ete appliqes notamment aux syntheses Fischer -Tropsch, 
MTG, Methanol et Dimethyl Ether. La comprehension et I'amelioration des processus de 
transfer! de matiere et leur mise a I'echelle sont les difficultes fondamentales de ces 
reacteurs. 
Le reacteur a trois phases, est une approche a considerer pour convertir en methanol 
I'hydrogene et le monoxyde de carbone generes par la gazeification. Le procede 
resulatnt est tres flexible, grace a sa capacite a gerer les variations de la composition du 
syngaz d'alimentation. 
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Le plus grand avantage des reacteurs tri-phasiques utilises actuellement pour la 
production du methanol, est leur capacite de traiter du syngaz riche en CO, sans 
I'enlevement de C02, et ayant une relation (H2-C02)/(CO+C02)=2.1 [AIR PRODUCTS 
AND CHEMICALS 1998] 
Une autre caracteristique distinctive de ce type du reacteur est sa robustesse. Le 
reacteur a trois phases est congu pour effectuer un chargement rapide du catalyseur. II 
aussi est capable de bien gerer les actions de changements de debit et ceux 
d'arret/marche inattendus. 
Le methanol produit par ce precede a une purete plus haute que celui produit par les 
precedes actuels. [US DEPARTMENT OF ENERGY1992] La synthese du methanol en 
lit fixe, avec syngaz riche en H2, donne un methanol avec 2 a 4% d'eau en poids. Tandis 
que celui produit par le reacteur a trois phases contient typiquement 1% d'eau en poids. 
[AIR PRODUCTS AND CHEMICALS 1998 b] 
C'est a partir des avantages mentionnes ci-dessus que le reacteur a trois phases a ete 
choisi pour la synthese a partir de syngaz derive de residus urbains. Les objectifs 
suivants ont ete a la base de cette etude : 
1. La conception d'un reacteur a trois phases pour la production du methanol avec du 
syngaz produit lors de la gazeification des dechets. 
2. L'installation et I'operation du reacteur 
3. L'obtention de donnees pour la production du methanol en utilisant un syngaz 
simule a partir de gaz de bonbonnes. 
4. L'obtention de donnees avec le vrai syngaz derive des dechets. 
5. Une evaluation de la faisabilite du precede : 
Dechets —> syngaz -> methanol 
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1.2 Description des etapes suivies 
1. Recherche bibliographique d'informations relatives a la production du methanol 
(precedes utilises, conditions d'operation et types de catalyseurs utilises). Cette 
recherche est decrite au chapitre 2 de cet ouvrage. 
2. Au chapitre 3, la conception du systeme de production du methanol est 
presentee (les parametres de la conception du reacteur a trois phases, 
conception de I'equipement de condensation, choix de la plaque de diffusion du 
gaz, le systeme de chauffage et le liquide caloporteur). 
3. Par la suite, le chapitre 4 decrit le processus suivi pour I'activation du catalyseur 
4. Les resultats de la production de methanol sont presentes au chapitre 5 
5. Conclusions sur le travail effectue et son potentiel. 
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Tableau 1.1 Production mondiale de methanol 
-000- Tonnes metriques 
STOCK 
CAPACITE 
POTENTIELLE 
PRODUCTION 
CAPACITE 
EXCEDENTAIRE 
NIVEAU 
D'ACTIVITE 
1998 
34863 
26705 
8158 
77% 
1999 
35091 
28033 
7058 
80% 
2000 
36012 
29120 
6892 
8 1 % 
2001 
35182 
29065 
6117 
83% 
2002 
35522 
29281 
6241 
82% 
2003 
35680 
30427 
5253 
85% 
2004 
38617 
31016 
7601 
80% 
2005 
40692 
31774 
8918 
78% 
2006* 
39944 
31885 
8059 
80% 
2007* 
40910 
32196 
8714 
79% 
* Estimations 
Tableau 1.2 Demande mondiale de methanol 
-000- Tonnes metriques 
UTILISATION 
FORMALDEHYDE 
MTBE (Methyl Tert-
Butyl Ether) 
ACIDE ACETIQUE 
DMT 
MMA 
GAZ/COMBUSTIBLES 
SOLVANTS 
AUTRES 
DEMANDE TOTALE 
1998 
9712 
7507 
2331 
584 
734 
776 
1066 
3995 
26705 
1999 
10173 
7696 
2695 
584 
774 
854 
1101 
4156 
28033 
2000 
10408 
8124 
2840 
579 
792 
888 
1147 
4342 
29120 
2001 
10018 
8266 
2793 
588 
829 
830 
1209 
4532 
29065 
2002 
10463 
7531 
3027 
588 
845 
844 
1245 
4738 
29281 
2003 
11000 
7506 
3339 
590 
892 
859 
1285 
4956 
30427 
2004 
11390 
7428 
3374 
590 
923 
867 
1313 
5131 
31016 
2005 
11708 
7197 
3649 
603 
979 
896 
1342 
5401 
31774 
2006* 
12029 
6598 
3735 
618 
1004 
946 
1379 
5577 
31885 
2007* 
12386 
6207 
3826 
632 
1030 
988 
1411 
5716 
32196 
* Estimations 
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2 Synthese du Methanol 
2.1 Introduction 
La distillation ou pyrolyse du bois, jadis filiere de production universelle du methanol, a ete 
abandonnee depuis longtemps comme m'thode de production industrielle. Les syntheses 
modemes, partent toutes d'un melange d'hydrogene et d'oxyde de carbone et parfois 
d'anhydride carbonique : il s'agit de gaz de synthese. 
Les nombreux travaux sur I'optimisation des conditions de synthese du methanol conduisent 
a utiliser, de preference a des temperatures et pressions moderees, un melange CO + H2, 
avec dans la pratique, un rapport molaire H2/CO superieur a 2 qui est le ratio 
stoechiometrique. Un exces de H2 se traduit par une action favorable sur le rendement et la 
qualite du methanol obtenu. 
La reaction stoechiometrie est la suivante : 
CO + 2H2^CH3OH (2-1) 
Pour la production du melange CO/H2, des nombreuses matieres premieres ont ete 
envisagees et utilisees. 
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2.2 Matieres premieres pour la production du syngaz 
2.2.1 Gaznaturel 
Le gaz naturel constitue la matiere premiere la plus souvent utilisee dans la synthese du 
methanol. La production du gaz de synthese a partir de methane s'est d'abord developpee 
dans les annees 1930 en recuperant les gaz de fours a coke. Par la suite, avec les 
decouvertes de gisements de gaz naturel, ce dernier, du fait de sa plus grande facilite 
d'emploi et de son prix avantageux, est devenu la matiere premiere la plus utilisee. [DUMON 
R. ET COLL, 1978] 
2.2.2 Charbon 
La gazeification apparaTt comme un moyen essentiel de favoriser le « retour» du charbon 
dans les industries energetiques et chimiques a I'heure actuelle. 
La reaction principale, et la plus utile, correspond a la production de « gaz a I'eau ». En effet, 
a haute temperature (>850 CC) le charbon avec de la vapeur d'eau est converti en un 
melange d'hydrogene et d'oxyde de carbone : 
C+ H20 - • CO +H2 (2-2) 
Cette reaction de forte endothermicite necessite un apport de chaleur, assure par une 
combustion partielle du charbon.D'autres reactions qui ont aussi lieu avec (2-2) sont les 
suivantes: 
C02 + H2 -> CO + H20 (2-3) 
C02 + C -> 2 CO (2-4) 
3C + 2 H 2 O ^ C H 4 + 2CO (2-5) 
Les reactions predominantes dependront des conditions classiques regnant lors de 
I'operation de gazeification (temperature, pressions partielles, temps de sejour, etc.) 
L'essentiel, pour la production de gaz de synthese, est d'obtenir un melange gazeux ayant 
du CO et du H2 aisement purifiable. 
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2.2.3 Residus de bois 
La gazeification du bois est precedee de la decomposition thermique ou pyrolyse. Elle 
aboutit essentiellement a des produits gazeux car le regime partiellement oxydant de la 
gazeification converti les intermediaries pyrolytiques en molecules gaseuses simples. 
Pour la synthese du methanol il faut que les conditions de I'oxydation parcielle soient telles 
que le syngaz obtenu contienne de quantites significatifs d'oxyde de carbone et d'hydrogene. 
La gazeification du bois peut se faire a des severites plus faibles que celles utilises par le 
charbon. 
2.2.4 Residus solides urbains 
Les dechets municipaux, sont essentiellement les residus issus de la consommation. lis 
represent une matiere premiere bon marche pour la production d'electricite mais aussi pour 
la production du methanol, si le gaz synthetique peut etreconditione a des niveaux de purete 
compatibles avec le catalyseur requis pour la synthese. 
La gazeification des dechets peut etre faite sous des differentes conditions d'operation : 
o La gazeification avec de I'air qui est le procede plus utilise, grace a son cout faible, sa 
simplicity et sa fiabilite. Le desavantage est la faible valeur calorifique du gaz produit 
a cause de la dilution imposee par le N2. 
o La gazeification avec de I'oxygene donne comme resultat un gaz de synthese avec 
une valeur calorifique plus haute. Ses desavantages sont le cout, a cause de 
I'oxygene, ainsi que les contraintes causees par I'injection de I'oxygene dans le 
gazogene. 
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Pour illustrer les caracteristiques du syngaz, le tableau 2.1 montre la composition du gaz 
arive avec des residus solides urbaines tries. Les tests experimentaux (a I'echelle plote) 
effectues par par Enerkem Technologies furent en 2003-2006. 
Tableau 2.1 Composition du syngaz avec differentes conditions de gazeification 
Composition du syngaz (% vol, basse reelle) 
Compose 
N2 
Ar 
H2 
CO 
C0 2 
CH4 
C2H4 
C2H6 
C3H6 
C3H8 
CXHY 
Total 
Gazeification 
avec air 
(mesure) 
54,0 
1.3 
11,7 
12,3 
13,3 
4,3 
1,6 
0,5 
0,3 
0,1 
0,6 
100 
Gazeification 
avec air enrichi 
(40%O2, 60%N2) 
Simule 
24,2 
1,8 
18,5 
20,3 
26 
4,9 
2 
0,7 
0,6 
0,2 
0,8 
100 
Reformage 
du syngaz 
avec air enrichi 
Simule 
17,5 
0,3 
40,7 
20,3 
20,2 
1 
0 
0 
0 
0 
0 
100 
ENERKEM a developpe un procede pour la conversion des Residus Solides Urbains (RSU) 
tries en gaz synthetique. 
Les dechets sont tries pour recuperer les recyclables (metaux, verre, papier, carton). Ensuite 
Ton procede a un sechage.bio ou thermo. Le resultat est un «fluf» qui peut etre granule 
(pour stockager, et manipulation) ou directement alimente au gazogene. 
La gazeification des dechets se ressemble a celles du charbon et du bois, mais il faut tenir 
compte que la matiere de premiere depart n'a pas une composition uniforme et le trie et le 
sechage doivent etre faits visant a uniformiser le «fluff» en composition, texture et 
dimensions. 
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La figure 2.1 montre le procede Enerkem pour la production du syngaz. Lorsque on vise 
la production du methanol, le melange gazeux devra de posseder, idealement, un ratio 
H2/ CO egal a 2, ce qui implique I'addition d'un systeme de reformage a la boucle de 
conditionnement tel que montre a la troiseme colonne du tableau 2.1. 
2.3 Precedes pour la synthese du methanol 
2.3.1 Generates 
Le premier procede pour synthetiser le methanol par hydrogenation de I'oxyde de 
carbone a ete concu par Paul Sabatier [DUMON, R et coll, 1984]. Puis Partart adapte le 
procede Haber developpe pour I'ammoniaque a la production du methanol a des 
conditions sous 200 bar et 300 a 600 °C. 
C'est a partir de 1920 que Badische Anilin und Soda Fabrik (B.A.S.F.) a realise les 
premieres syntheses industrielles de methanol sous 300 bars et autour 350 °C. Le prix 
de revient a ete reduit de 50 % par rapport a celui du methanol obtenu par la distillation 
du bois. 
Dans la synthese, la formation de methanol est en competition avec d'autres reactions 
possibles entre I'hydrogene et les oxydes de carbone. Des catalyseurs selectifs a base 
de chrome et de zinc ont ainsi ete developpes. La synthese du methanol exige 
egalement I'evacuation de quantites significatives de chaleur car la reaction de synthese 
est exothermique. 
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Les premiers procedes dits a basse pression sont apparus a partir de 1960 [DUMON R 
ET COLL, 1978] avec des catalyseurs a base de cuivre, pouvant operer nettement en 
dessous de 300 °C. La pression de travai a ete aussi diminuee 50 bar au lieu de 300 
bar. Grace a ces developpements, ('installation des unites de 1000 a 2000 t/jour ont ete 
economiquement possibles. Au-dela de 2000 t/jour, I'effet d'echelle est peu sensible. 
C'est le choix des catalyseurs qui est determinant de la selectivity lors de la production 
de methanol. Un exces d'hydrogene est necessaire pour tenir compte de la presence de 
C02, des reactions secondares et des purges. Un exces d'hydrogene supprime une 
bonne partie des reactions parasites. II faut eviter la reaction inverse de reformage (ou 
methanisation) pour cela la temperature ne doit jamais depasser 450 °C. Avec les 
catalyseurs a base de cuivre a ^ 260 °C, la methanisation ne se produit pratiquement 
pas. 
II y a toujours du gaz carbonique dans le melange de syngaz , et son influence n'est 
pas defavorable, car une partie du C02 peut etre aussi convertie en methanol. 
C02 + 3H2 <-+ CH3OH +H20 (2-6) 
Selon [AIR PRODUCTS AND CHEMICALS, 1984] le ratio important a considerer n'est 
H, pas le ratio stcechiometrique —— >1 mais plutot: 
^ >1 (2-7) 
2C0 + 3CO, 
L'inconvenient de la presence du gaz carbonique est qu'il a besoin de plus d'hydrogene 
que I'oxyde de carbone pour une meme production du methanol. En consequence il faut 
consommer plus d'energie pour la compression. Le taux de conversion a I'equilibre est 
plus faible et la production d'eau est plus grande, ce qui augmente la charge de I'unite 
de distillation qui permet la recuperation du methanol. 
L'avantage du gaz carbonique est que la chaleur de reaction est plus faible, et par 
consequence, la temperature dans le reacteur est plus homogene. Dans le cas de la 
synthese a basse pression, une presence de C02 augmente la duree de vie des 
catalyseurs a base de cuivre. [DUMON R ET COLL, 1978] 
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Conditions d'operation 
Dans la synthese du methanol, la production est favorisee du point de vue 
thermodynamique par de basses temperatures et des hautes pressions. La synthese 
autour de 50 bar s'est averee avantageuse, parce que les compresseurs centrifuges 
(possibles a ces pressures) ont un meilleur rendement, que des compresseurs d'autres 
types. 
II y a quand meme deux desavantages avec les procedes a pression reduite : 
o Le taux de recyclage des gaz non convertis est plus grand (puisque la 
concentration en methanol est plus faible en sortie du reacteur) 
o Les gaz doivent etre mieux desulfures puisque les catalyseurs a base de cuivre 
utilises universellement dans les procedes a basse pression, sont sensibles au 
soufre. 
Cependant, I'energie depensee pour la compression est superieure a celle depensee 
pour le recyclage et I'avantage des procedes a basse pression est decisif en ce qui 
concerne I'energie totale depensee et les investissements. Les frais d'entretien a basse 
pression et plus faible temperature sont aussi notoirement reduits et la formation de fer 
carbonyle est limitee. De plus, le methanol obtenu contient moins d'impuretes. 
2.3.2 Lit fixe 
Pour la production du methanol le procede generalement utilise, est un reacteur a lit fixe. 
La technologie la plus souvent utilisee est denommee multitubulaire. Le catalyseur est, 
dans ce cas, contenu dans de nombreux tubes places en parallele et baignant dans un 
fluide qui assure I'echange thermique, habituellement de I'eau. [TRAMBOUZE, P. 2002] 
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Procede ICI 
Ce procede opere a 50-70 bars et a une temperature de 250-270 °C avec un 
refroidissement par I'injection de syngaz froid entre les couches de catalyseur. 
La configuration du reacteur a ete concue pour permettre un rapide remplacement du 
catalyseur et une faible perte de charge. II y a un grand nombre de distributeurs de gaz 
de refroidissement en parallele dans chaque couche de catalyseur. 
Procede Lurgi 
Le procede opere entre 240 et 265 °C avec une pression de 40 -55 bars dans un 
reacteur isotherme tubulaire. Le fluide thermique circulant autour des tubes de reaction 
est de I'eau qui se vaporise et elimine la chaleur. 
Le syngaz est prechauffe avant d'entrer dans le reacteur. La temperature est controlee 
avec la pression de vapeur produite dans le reacteur et le debit d'eau. De cette 
maniere les variations de temperature sont facilement percues et corrigees, facilitant 
ainsi son operation. 
2.3.3 Reacteur a trois phases 
Un reacteur a lit fluidise a nomarlement des grains de catalyseur sous forme de fines 
particules. Elles sont maintenues en suspension agitee par un courant ascendant de gaz 
reactionnel. [TROMBOUZE, P, 2002] 
Le procede dit de « reacteur a trois phases » est compose d'une virole (i.e. la colonne) 
cylindrique dans laquelle sont contenu le liquide thermique et les particules de 
catalyseur. Le gaz est injecte a la base de la colonne au moyen d'un distributeur et 
forme des bulles. Le liquide est la phase continue dans la colonne. Ces « colonnes a 
bulles » agitent les solides en suspension. Les ont des dimensiones caracteristiques 
inferieures a 0.2mm. 
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Pendant les annees 1970 la synthese du methanol en phase liquide a ete etudiee par 
plusieurs groupes dont Chem-Systems et FluorDaniels aux Bats Unis par exemple, dont 
I'objectif etait d'utiliser le gaz riche en CO obtenu lors de la gazeification du charbon. 
La phase liqui sert a enlever la chaleur produite par la reaction et previent la formation 
de points chauds et la deactivation du catalyseur. 
2.3.4 Differences entre les procedes 
Le reacteur a trois phases pour la production du methanol a fait I'objet de travauxd'une 
etude approfondis par Air Products and Chemicals dans leur unite pilote a Laporte 
(Texas). 
Les compositions considerees pour 1'alimentation du reacteur sont les suivantes : 
o « Gaz Balance » : Gaz representatif de celui obtenu lors de la gazeification du 
charbon dans un gazogene du type Texaco, avec conversion (« shift»), suivie 
d'enlevement du C02 
o Gaz riche en CO mais sans balancer: Obtenu dans un gazogene du type 
Texaco, mais sans « shift » ni enlevement du C02 . 
Le reacteur a trois phases peut traiter le syngaz avec des proportions variables de H2 et 
CO. Cette technologie aussi permet d'atteindre une haute conversion par passe. 
Une pression d'operation elevee favorise I'equilibre de la reaction du methanol. Pour 
cette raison le procede a ete developpe pour travailler a une pressure relativement 
haute 75 atm (1000 psig), mais a cause des contraintes des equipements utilises, la 
pression est restee a 65 atm («900 psig), pression qui est pres de celle utilisee dans les 
procedes ICI et Lurgi. 
Le catalyseur utilise dans les trois procedes est des oxydes de cuivre et de zinc sur 
alumina. La concentration de chacun des composantes varie selon le foumisseur. 
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Tableau 2.2 Conditions d'operation des precedes d'obtention du methanol 
Procede 
Syngaz 
Temperature C 
Pression (bars) 
Type de reacteur 
ICI 
Gaz nature! 
250-270 
50-70 
Adiabatique 
Lurgi 
Gaz naturel 
240-265 
40-55 
Iso thermique 
Chem Systems / APC 
Gazeification du charbon 
240 
60-65 
Trois phases 
2.4 Selection du procede 
Pour notre etude de production du methanol effectue chez L'unite pilote d'Enerkem, le 
syngaz a ete d'abord prepare a partir de bonbonnes, et ensuite produit par gazeification 
des residus solides urbains tries. 
L'utilisation de gaz de synthese provenant de la gazeification des dechets municipaux 
trie a des contaminants fait que le reacteur a trois phases soit le choix a faire, car d'un 
cote le reacteur semble pouvoir accommoder des fluctuations dans la composition du 
syngaz, maintenir son isothermicite; permet aussi, I'introduction d'huile thermique sans 
arreter le systeme. 
Le syngaz produit a partir des residus urbains tries (100-200 kg/h dont traites dans 
l'unite pilote) est conditionne par: (a) un systheme d'enlevement des particules; (b) un 
lavage caustique; (c) un lavage a pH neutre; et (d) filtre. II est ensuite envoye dans un 
reservoir ayantun temps nominel de sejour d'environ 1 min, avant d'etre compresee. 
Le gaz de synthese ainsi conditionne a toujours des contaminants : (i) des petites 
particules, typiquement < 10 mg/R m3; R etait a 25°C et 1 atm; (ii) de goudron, < 20 
mg/Rm3. 
Un reacteur a trois phases a comme attrait, la solubilization du goudron ( si le fluide 
thermique est choisi conveneblement) et la dispersion des petites particules, qui 
pourrsient interferer avec la perfomance du catalyseur. Pour ces raisons notre choix est 
pour ce type du reacteur. 
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3 Systeme de production du methanol 
3.1 Introduction 
Le systeme global de production du methanol est compose de trois sous-systemes : 
o Chauffage de syngaz 
o Reacteur a trois phases 
o Refroidissement du syngaz et condensation du methanol 
La figure 3.1 montre le schema du procede 
3.2 Description du systeme 
Le systeme a ete concu pour pouvoir travailler avec des gaz « simules » et avec du 
syngaz produit par gazeification. Dans le premier casle melange des gaz industriels a 
partir de bonbonnes de H2, N2, CO et C0 2 a ete utilise. Le melange simule la composition 
du syngaz. Les bonbonnes sont alignees pour alimenter un « static mixer» qui a une 
capacite de 10 L, et c'est equipe d'une serie de grilles de taille de mesh egale a 10 (2mm). 
La pression d'operation est de 6.8 atm (100 psi). Le gaz sortant du « static mixer »est 
envoye, par tuyauterie pressurisee, au systeme de compression qui possede a I'entree 
deux filtres, le premier est compose de charbon active et drierite (CaS04) et le deuxieme 
est un « spark air / gas filter» pour enlever des solides (des fines particules) et liquides 
(petites goutelettes). Le gaz est ensuite accumule dans un reservoir tampon de 58 L de 
capacite avant d'etre envoye au compresseur. Le gaz est ensuite comprime a une 
pression de 61 atm (900 psi) par un compresseur Comp Air Reavell, modele VHP15. Le 
syngaz comprime est achemine vers un filtre a haute pression pour eliminer I'huile 
lubrifiant du compresseur ayant pu etre porte par le gaz. Le syngaz est alors chauffe en 
deux etapes : un bain de sel de 4 KW de puissance, suivi d'un systeme de chauffage a 
I'huile thermique. 
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Le chauffage a I'huile thermique consiste d'un serpentin de 0.5 m (20 pouces) de longueur 
et 0.07 m (3 in) de diametre interne, immerse dans le fluide caloporteur du systeme de 
chauffage . Le fluide caloporteur est utilise pour chauffer le reacteur a trois phases, par 
circulation du fluide dans la chemise du reacteur. Les autres composantes du systeme de 
chauffage sont: le reservoir d'huile caloporteur qui a une capacite de 3.27 Litres, la 
pompe pour I'huile thermique (SIHI modele ZTN 3213) et deux elements chauffants de 3 
et 6 KW de puissance. 
Une fois le syngaz chauffe, il entre dans le reacteur a trois phases par le bas du reacteur 
ou il se melange avec le slurry compose du catalyseur en suspension dans I'huile 
Drakeol 9. Le gaz se dissout dans I'huile suivant les regies de solubilite, entre en contact 
avec le catalyseur et les especes adsorbees reagissent pour former du methanol. La 
chaleur de la reaction degagee est dissipee par le slurry. Le methanol forme diffuse a 
travers le melange liquide, il se separe du melange et sort du reacteur sous forme du 
vapeur melangee avec le syngaz qui n'a pas reagi. Le gaz contenant le methanol est 
refroidi dans un echangeur de chaleur du type serpentin de 6 m (20 ft) de longueur et 
0.635 cm (1/4 pouces) de diametre interieur. Le methanol est condense et finalement 
recupere dans un reservoir d'une capacite de 2 L. Le gaz non condense sort vers le 
systeme de oxydation thermique pour assurer sa destruction. 
Les hypotheses de travail sont: (1) que le catalyseur est bien mouille par I'huile; (2) que la 
phase gazeuse et la phase liquide sont en equilibre thermodynamique, et la concentration 
des gaz dans le liquide est uniforme jusqu' a la surface des particules du catalyseur. Ceci 
est illustre dans la figure 3.2. La premiere hypothese et cependant quetionable, car il y a 
evaporation d'huile thermique dans le systeme pendant la synthese du methanol. La 
situation cree par ce phenomene est qu'une partie de la surface des particules du 
catalyseur ne soit pas utilisee pendant la synthese. Dans ces conditions, la quantite totale 
de « catalyseur actif» pendant la production du methanol est inferieure a celle de 
« catalyseur charge ». En consequence, la productivity du systeme sera reduite. La figure 
3.3 schematise le processus de ce mecanisme. 
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Lrtrnunrmi 
' " 'H2*H2 ^H? 
"ccr^co-yco" 
t 
Syngaz 
Figure 3.2 Particule de catalyseur totalement entouree d'huile 
• — • ^s • 
:00-
,orv ° V 
.•L^.o', °o: 
•r» °°°° 
t 
Huile adjacent a la 
particule de 
catalyseur 
Huile adjacent a la 
particule de 
catalyseur 
Huile vaporisee 
Syngaz 
Figure 3.3 Particule de catalyseur entouree du liquide et de vapeur d'huile 
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3.3 Conception du reacteur a trois phases 
Trois phases co-existent dans le reacteur en meme temps : 
o Liquide (huile caloporteuse) 
o Solide (catalyseur) 
o Gaz (vapeurs provenant du liquide+gaz de synthese+methanol et gaz produits) 
La modelisation des interactions entre les trois phases est plus complexe que s'il s'agit 
seulement de modeliser les interactions biphsiques. II y a a la fois le transfert de masse et 
de chaleur entre les phases. A ceci, il faut ajouter la possible formation du vapeur par 
evaporation d'une partie de I'huile a cause de la temperature du reacteur. La vapeur de 
I'huile peut etre entraTnee avec le gaz de synthese et methanol en phase vapeur. Cet effet 
est evite partiellement par la distillation d'huile avant de son utilisation dans le reacteur a 
trois phases. 
Dans ce type des reacteurs, les particules tendent a se deplacer avec le liquide, qui lui-
meme se meut avec les bulles du gaz introduit. Le transfert de matiere est limite par la 
diffusivite des gaz solubilises dans le liquide. Par exemple la diffusivite du gaz dans un 
liquide est de I'ordre de 1*10"8 m2/s, tandis que la diffusivite entre gaz est de I'ordre de 
1*10"* m2/s. Cependant, le coefficient de transfert de chaleur est eleve, du a la haute 
conductivity thermique des liquides. Ce coefficient de transfert de chaleur est de I'ordre 
de 1000 W/m2/K, dans le cas des reacteurs a trois phases [KRISHNA R, 1999]. Cela 
signifie que les particules et le liquide ont essenciellement la meme temperature. 
Le regime fluidodynamique de la phase liquide + particules dans le reacteur peut etre 
considere comme bien melange, mais du au fait que les bulles traversent le liquide sans 
revenir en arriere ( «no bacmixing »), les concentrations du H2 et de CO dans la phase 
gazeuse change avec la hauteur. Pour cette raison la Vitesse de reaction varie avec la 
position verticale dans le reacteur. 
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Pour un point local dans le reacteur, la sequence de la reaction est la suivante : 
1. Transfert de matiere du centre de la bulle de gaz a I'interface gaz-liquide. 
2. Transfert de matiere de I'interface a la phase liquide. 
3. Melange et diffusion dans la phase liquide. 
4. Transfert de matiere a la surface du catalyseur. 
5. Reaction sur la surface externe et interne du catalyseur. 
6. Cheminement inverse des produits vers les bulles de gaz. 
Dans la pratique, les resistances de transport ne sont pas toutes importantes. Le transfert 
de matiere entre les interfaces, gaz-liquide et liquide-catalyseur sont les plus importantes, 
c'est a dire, que la reaction est limitee par la diffusion des reactifs vers les grains de 
catalyseur. Ceci est du au fait que les catalyseurs ont une faible surface specifique 
concentree en surface externe. 
La figure 3.4 montre de facon generale la sequence decrite ci -dessus 
Concentration 
Particule du 
catalyseur 
Interface gaz-liquide 
Interface solid-liquide 
Figure 3.4 Profils de concentration dans une particule situee dans un reacteur a trois 
phases 
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3.3.1 Cinetique de la reaction 
Pour mieux comprendre la production du methanol, il faut connaTtre le parcours de la 
reaction sur les sites du catalyseur. 
Dans la litterature deux mecanismes sont proposes pour la formation du methanol: via le 
monoxyde de carbone, et via le dioxyde de carbone ou via tous les deux. La maniere la 
plus complete d'ecrire le schema de la reaction est d'inclure les deux chemins 
[A.C.M BEENACKERS et coll.1986]. La reaction de formation de I'eau doit etre incluse. 
Ce processus est bien connu pour les catalyseurs avec Cu-Zn. Les trois reactions 
stoiechiometriques suivantes constituent la base du processus cinetique. 
A:CO + 2H2 = CH3OH (3-1) 
B: C02 + H2 = CO + H20 (3-2) 
C: C0 2 + 3H2 = CH3OH + H20 (3-3) 
La reaction (3-3) est la somme des autres deux mais peut, aussi etre une reaction en soi 
par voie d'etapes elementaires distinctes a celles de 3-1 et 3-2. Dans la description de la 
cinetique le mecanisme de Langmuir-Hinselwood pour I'adsorption par deux sites est 
supposee. Dans le site 1 (s1), le CO et C02sont en competition, tandis que dans le site 2 
(s2), la competition est entre I'hydrogene et I'eau. L'adsorption du methanol est 
negligeable. 
Les reactions elementaires sont: 
Adsorption 
CO+s1 = COs1 (3-4) 
C02+s1= C02s1 (3-5) 
H2+ 2s2= H22s2 (3-6) 
H20+s2= H20s2 (3-7) 
Reaction A 
A1 : COs1 + Hs2=HCOs1+s2 (3-8) 
A2 : HCOsI +Hs2= H2COs1+ s2 (3-9) 
A3 : H2COs1+Hs2= H3COs1+ s2 (3-10) 
A 4 : H3COs1+Hs2=CH3OH+s1+s2 (3-11) 
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Reaction B 
B1 : COs1 + Hs = HC02s1+ s2 (3-12) 
B2 : HC02s1 +Hs2 = COs1+H2Os2 (3-13) 
Reaction C 
C1 
C2 
C3 
C4 
C5 
C6 
C02s1+Hs2 = HC02s1+s2 (3-14) 
HC02s1 + H s2 = H2C02s1 + s2 (3-15) 
H2C02s1 + Hs2 = H3CO2SI + s2 (3-16) 
H3CO2SI + Hs2 = H3COs1+ H20s2 (3-17) 
H2C02s1 + Hs2 = H3COs1 + s2 (3-18) 
H3COs1 +Hs2 = CH3OH+s1+s2 (3-19) 
En supposant que le nombre total des sites 1 et 2 par unite de masse du catalyseur est 
constant, et leur occupation par des intermediaires reactionnels est negligeable; les 
equations suivantes sont obtenues : 
Csitot= Csi+Ccosi+Cco2si (3-20) 
Cs2tot= C S 2 + C H S 2 + C H 2 0 S 2 (3 "21) 
Les expressions cinetiques sont obtenues facilement lorsque une des etapes est 
consideree et les autres etapes elementaires sont considerees a I'equilibre. En supposant 
que les etapes d'adsorption et de desorption sont a I'equilibre, il y a 48 combinaisons 
possibles des expressions cinetiques. 
Apres avoir fait des essais pour confirmer le modele cinetique, BEENACKERS et coll., 
proposent les expressions cinetiques de suivantes: 
'{l+Kcofco+Kcoifcalf^+fmoKmo/Ktf)K ' 
k-psMKccn{fccnfm~fH2ofcolK0p2) 
moM
 {l+Kcofco+K^fcalf^+fmoKmo/Ktf) ( ' 
rcmoH,C3-r<mo,a- (i+Kcofco+Kc02lf^+fHl0KmolK%) ( ^ 4 ) 
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Apres un ensemble exhaustif d'experiences cinetiques, Beenackers et coll., arriverent au 
resultat que la synthese du methanol a trois phases peut etre decrite avec le meme 
modele cinetique qui est utilise pour la synthese a deux phases. [BEENACKERS, A. et 
coll, 1988] 
Les productivity observees avec ce modele sont les suivantes: 
Reference 
A. Beenackers 
Conditions d'operation 
P=20 bar, T= 226 C, yH2=0.8 
yCo=0.15 
Productivite (gmol 
cH30H/kg cat. h) 
64.8-72*103 
Tableau 3.1 Productivite du methanol observe par Beenackers et coll, 1988. 
3.3.2 Diffusion dans une particule de catalyseur 
Dans la pratique, les conditions de diffusion ont habituellement un role principal. 
Beaucoup d'attention a ete voue aux contraintes diffussionelles intraparticule. Le critere de 
Thiele est utilise pour decrire ces effets quantitativement. [TRAMBOUZE P, 2002] 
Considerons d'abord une reaction isotherme dans une particule de catalyseur poreux 
uniformement impregnee en absence de resistance externe. Soit rs, la vitesse de la 
reaction rapportee a I'unite de volume de particule, mais estimee dans les conditions que 
regnent a dans le fluide en contact avec la surface externe et ayant une concentration Cs 
de reactif. En regime chimique, la concentration du reactif en phase fluide est la meme 
que la concentration a la surface, Cg=Cs partout. Le debit maximum de transformation 
chimique dans la particule est done rsVp. Supposons maintenant que la diffusion interne 
devienne limitante. II faut comparer le debit avec le flux de diffusion qui penetre dans la 
particule en presence d'un gradient de concentration maximum soit Cs/z ou z est la 
longueur caracteristique. Le flux de diffusion est alors DeApCs/z. Choisissons z la 
dimension caracteristique X. La particule fonctionne en regime chimique si la demande 
chimique rsVp est beaucoup plus faible que les possibilites de transfert diffusionnel 
DeApCs/z. Dans le cas oppose, la diffusion devient limitante et la particule fonctionne en 
regime diffusionnel. En faisant le rapport de ces deux quantites compte tenu de Z=VP /Ap 
on arrive au critere de Thiele, adimensionnel, si le rapport est plus grand que 1, le regime 
dominant est diffusionel, s'il est plus petit le regime dominant est chimique [VILLERMAUX 
J, 1992] 
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Le module de Thiele est done defini par: 
Le module de Thiele a ete calcule pour notre premier essai avec du H2 et CO. Les 
hypotheses poses sont: 1) le gaz et le liquide sont en equilibre, 2) la loi de Henry peut 
etre utilisee pour calculer les concentrations des gaz dans le liquide, 3) le CO est utilise 
pour le calcul du module de Thiele 4) les particules ont une forme spherique pour le 
calcul d e l ; la diffusivite peut etre estimee avec la correlation proposee par Doraiswamy, 
1967. L'equation 3-25 donne le resultat suivant: 
Tableau 3.2 Donnees de calcul du module de Thiele 
Composition de I'alimentation 
'CO 
0,07 
YC02 
0,13 
Y H 2 
0,22 
P 
bar 
50 
T 
K 
513 
MetOH produit 
YMeOH 
0,0029 
HeH2= 258,2848603 Heco= 199,409661 HeC02= 87,07081611 HeMe= 2,47641817 
XH2= 0,0426 
XCo= 0,0176 
XMe= 0,0746 
De= 4.40x10"7m2s"1 
cp=0.3417 
Dans ces conditions de travail avec le critere de Thiele obtenu, cp<1, il est clair que le 
systeme se trouve dans un regime chimique, alors les limitations dues a la diffusion dans 
la particule sont negligeables. 
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3.3.3 Hydrodynamique 
Regime de fluidisation 
Le regime de fluidisation dans un reacteur a trois phases est similaire a celui des 
colonnes a bulles bi-phasique gaz liquide quand les particules sont fines et leur 
concentration faible [TRAMBOUZE P, 2002]. Cependant, pour des concentrations de 
catalyseur plus elevees, la distribution et la taille des bulles et par consequent le regime 
hydrodynamique sont affectes. La classification des regimes trouves dans les colonnes 
a bulles est: 
o Regime homogene : dans ce regime les bulles sont distributes de facon 
uniforme dans les directions radiale et axiale, et avec des formes assez 
regulieres. Ce regime parfois est appele regime a bulles dispersees. 
o Regime heterogene (Churn Turbulent Flow): Quand le debit est augmente, des 
grosses bulles sans forme reguliere apparaissent, resultant de la coalescence de 
bulles plus petites. Les bulles plus grandes ont une vitesse d'ascension plus 
elevee que les petites. 
o Ecoulement piston (Slug Flow): dans les colonnes des petits diametres, quand le 
debit de gaz est trop eleve, le diametre des bulles formees pour la coalescence 
est semblable au diametre de la colonne. 
Selon le type de distributeur et des proprietes physiques du liquide, les trois regimes 
peuvent se trouver dans le meme equipement [MOUZA, A. 2005] 
Industriellement, le regime homogene est plus rarement observe que le regime 
heterogene ou qu'un regime de transition. Ceci parce que la vitesse du gaz est 
maintenue haute, alors le regime dans la colonne se trouve entre un regime 
heterogene et un ecoulement piston. Par consequent, ce type de regime a comme 
resultat un grand manque d'homogeneite dans I'ecoulement. [AIR PRODUCTS AND 
CHEMICALS, APPENDICE G] 
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3.3.4 Dynamique des bulles 
La taille des bulles, la Vitesse d'elevation des bulles, la distribution de taille et le profile 
de vitesse des bulles ont une grande importance dans le fonctionnement du reacteur a 
trois phases. II y a differentes methodes pour mesurer la taille des bulles, dont les 
techniques photographiques, tres repandues grace a leur simplicite. Autres methodes 
sont: la diffusion de la lumiere, la reflexion lumineuse, le desengagement dynamique 
de la bulle, etc. 
Divers modeles ont etes proposes pour le calcul de la taille des bulles. Les relations 
trouvees dans la litterature sont les suivantes : 
A) Trambouze, J. 
d b = 3 g ~ ° -44 a o -34 fi I -22 p i ° -45 p G ° n (3-26) 
B) Wilkinson P. et coll 1994 
d
 s = 3 g - ° 4 4 a 0 .34 ^ 0 .22 p - 0 .45 p 0 .11 TJ - 0 .02 u (3-27) 
C) Decker 
-£*-= 26 
U c 
D c2gpi 
a 
- • ' ' gD ^ 
v I 
• 0 .12 f 
U G 
JgD 
• 0 . 1 2 
(3-28) 
D)Fan 
ZW=3.27 1-2- (3-29) 
E) Krishna 
db=0.069(£/s-rj/ra™)P 376 (3-30) 
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Correlation 
Trambouze 
Wilkinson 
Decker 
Fan 
Krishna 
Diametre de bull (m) 
0.005 
0.0034-0.0036 
0.029-0.04 
0.026 
0.01-0.029 
Tableau 3.3 Taille des bulles avec diverses correlations 
Pour des reacteurs a slurry avec catalyseur en forme de particules fines, il n'y aura pas 
de decantation des particules pendant I'operation a de hautes vitesses superficielles, et 
les particules et le liquide vont se deplacer comme s'il s'agissait d'une seule phase. 
Cette consideration implique que le slurry peut etre considere comme un pseudo liquide 
qui a une viscosite eleve [KRISHNA R. et coll, 2001] 
Dans la figure 3.5, les effets de la Vitesse du gaz sur les regimes sont montres. 
Figure 3.5 Effets de la vitesse du gaz et du diametre de la colonne sur le regime 
hydrodinamique 
M I. R R V Ml v . H '•«•*> 
HF?r.t»l.i!.tl»E'''i.T. 
• !H»lrtJT|Oll R » » S f ;• 
I B U B B L T l FLOW 
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Figure 3.6 Divers types de regimes hydrodynamiques 
L'hydrodynamique est aussi affectee par la charge des solides, c'est a dire la 
concentration du slurry. L'addition des particules de catalyseur a comme effet 
I'augmentation de la coalescence des petites bulles, et I'accroissement de la Vitesse 
ascensionnelle des petites bulles [KRISHNA, R., 2001] Line concentration de slurry de 
35% est desirable du point de vu commercial. [KRISHNA, R., 2001] 
Le reacteur a trois phases pour la production du methanol utilise par Air Products and 
Chemicals a Laporte, a une concentration de catalyseur de 35%. Au-dessus de 35%, les 
limitations pour le transfer! de matiere sont significatives [AIR PRODUCTS AND 
CHEMICALS, 1990 APPENDICE D]. L'effet de la concentration du slurry est relie aussi 
a une consideration economique : la productivity. Dans une operation industrielle il est 
desirable de travailler avec une haute productivite, et une facon de I'augmenter est en 
haussant la concentration du catalyseur dans le reacteur. Alors pour avoir la meilleure 
performance, le systeme doit etre opere a la plus grande concentration possible de 
catalyseur, ce qui se traduit par la gestion du slurry [KRISHNA, R. 1999] 
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3.3.5 Vitesse superficielle 
La vitesse superficielle est definie comme : le debit volumetrique du fluide divise par la 
section transversale. C'est la vitesse d'un fluide a I'interieur d'un tuyau vide. Dans le cas 
d'un ecoulement avec une seule phase, elle est egale a la vitesse moyenne du fluide. 
Quand le fluide est polyphasique, elle n'est pas une vitesse reelle physique; elle est 
calculee comme si le reacteur etait vide. Done, cette vitesse est une donnee pour 
I'analyse, principalement sur le transfert de matiere. Si le diametre de la colonne est 
grand et que la vitesse superficielle peut etre augmentee, le coefficient de transfert gaz-
liquide sera aussi augmente. [JING Y. et coll, 2001] 
L'increment de la vitesse superficielle a comme resultat la reduction de la conversion du 
syngaz, pendant que la meme action donne I'augmentation de la productivite. 
[KRISHNA R. et coll, 1999] Dans les applications industrielles il est desirable d'operer a 
un niveau de conversion de 90 % par passe, ceci a comme but de minimiser la 
recirculation du gaz dans le systeme. 
Vitesse superficielle 
Debit (m3/h) 
1.7-25 
Vitesse spatiale (m/s) 
0.007-0.105 
Tableau 3.4 Vitesse superficielle dans la plage d'operation du reacteur 
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3.3.6 Vitesse spatiale 
La vitesse spatiale est definie par: 
VR (3-31) 
Elle peut etre vue comme le reciproque du temps de passage. Neanmoins, il y a une 
difference entre la definition de ces deux quantites; pour le temps de passage, le debit 
volumetrique est mesure aux conditions a I'entree, tandis que pour la vitesse spatiale 
d'autres conditions sont utilisees. Les deux vitesses spatiales habituellement trouvees 
dans I'industrie sont: « liquide hourly space velocity (LHSV) et gas hourly space velocity 
(GHSV)». 
Le LHSV est mesure comme le debit du liquide a 15 C, meme si I'alimentation au 
reacteur est en phase vapeur a plus haute temperature. Le GHSV est reporte 
habituellement a temperature et pression standard. [FOGLER H, 1999] 
Dans le cas des reacteurs catalytiques, la definition est la suivante : 
W (3-32) 
W soit la masse du catalyseur contenue dans le reacteur ou bien le volume du 
catalyseur dans le reacteur. Dans les deux cas il est difficile de lui trouver une 
signification physique immediate puisque les masses mises en jeu ne sont pas de la 
meme nature. C'est la encore une mesure de la capacite de traitement du reacteur. 
La conversion est correlee avec la vitesse spatiale par masse du catalyseur. II n'y a pas 
de difference entre un reacteur a lit fixe et un reacteur a slurry quand la vitesse spatiale 
est exprimee de cette facon. [AIR PRODUCTS AND CHEMICALS APPENDIX D, 1990] 
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Debit (m3/h) 
1.7-25 
Quantite du catalyseur (kg) 
1.5 
Vitesse spatiale (m3/ h kg cat.) 
1.13-16.66 
Tableau 3.5 Vitesse spatiale dans la plage d'operation du reacteur 
3.3.7 Hold up gazeux 
Le hold up gazeux (taux de retention) est un des parametres pour la conception d'un 
reacteur a trois phases. Elle mesure la quantite (ou volume) de gaz present dans le 
melange a trois phases. Une diminution du taux de retention indique diminution de I'aire 
interfaciale, qui a comme consequence une diminution du taux de transfer! Un taux de 
retention trop eleve laisse peu d'espace dans le reacteur pour le catalyseur. [AIR 
PRODUCTS AND CHEMICALS, APPENDICE G] 
Le taux de retention, ensemble avec le diametre moyenne des bulles, permet la 
determination de I'aire interfaciale quie affecte le transfert de masse et de chaleur entre 
les phases gaz et liquide. 
Dans les colonnes a bulles, I'effet du diametre de la colonne sur la retention du gaz est 
negligeable quand la colonne est plus large que 0.1-0.15 m [SHAH et coll, 1982]. Aussi 
la hauteur de la colonne a une influence sur ce parametre, si elle est plus grande que 3 
metres et la relation entre la hauteur et le diametre de la colonne est plus grand que 5. 
[KASTANECK et coll, 1984] 
Le taux de retention augmente avec la pression et I'effet de celle-ci est plus prononce 
dans les slurrys qui ont une concentration elevee en solides. A des hautes pressions, 
I'effet de la concentration des solides est relativement petit a des vitesses de gaz plus 
grandes que 25 cm/s. [FAN L. et coll, 1999] 
En raison du manque de correlation et de modeles bien etablies pour ('extrapolation et 
conception des reacteurs, les correlations basees sur I'information obtenue des etudes 
de laboratoires sont utilisees pour lanalyse a echelle industrielle des reacteurs a trois 
phases 
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Les relations trouvees dans la litterature pour le taux de retention sont les suivantes : 
A) Urseanu M. 
eg = 0.2l J7^58Z)f0-1877i0-12/?i°"3exp("9,7O] (3-33) 
B) Asai H. 
£ g = 0.672 
f TT _ ^ 0 . 5 7 8 ^ ^ - 0 . 1 3 1 ^ ^ 0 . 0 6 2 ^ ^ 0 . 1 0 7 
UG JJ.L PL 
\PG J 
JJ.G 
(3-34) 
C) Krishna R. 
£ S = £ h 1 pro
 a + £ trans \{- £" S = c 6 , / arg e ' c trans b ,I arg e ) (3-35) 
Puisque ces relations enoncees ci-dessus ont etes developpees pour des plages 
d'operation specifiques, le taux de retention doit etre mesure pendant la synthese [AIR 
CHEMICAL AND PRODUCTS, APPENDICE G] 
Correlation 
Ursenau 
Asai 
Krishna 
Hold Up (%) 
8-41 
5-26 
71-78 
Q(m3/h) 
1.7-25 
1.7-25 
1.7-25 
Tableau 3.6 Resultats theoriques du hold up avec differentes correlations. 
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3.3.8 Selection de la metallurgie 
Les parois en metal du reacteur en contact avec le syngaz, doivent etre faites d'un 
alliage d'acier inoxydable SS304, afin de reduire la possibility de formation des 
carbonyles de fer et de nickel. 
Les carbonyles sont des poisons pour le catalyseur. lis peuvent se former quand le 
monoxyde de charbon entre en contact avec le fer ou le nickel reduits. Ce contact doit 
avoir lieu a hautes pressions et temperatures. 
L'acier inoxydable 304 a une teneur elevee en chrome. II forme un oxyde de chrome 
minimisant la formation de carbonyles. Ce phenomene a ete observe avec le fer, le 
nickel et les alliages de cobalt. [AIR PRODUCTS AND CHEMICALS, 1998] 
3.3.9 Selection des conditions de conception 
La pression limite de conception du reacteur a trois phases etait de 68.94 bar (1000 
psia) et une temperature maximale de 398 °C (750 °F). La temperature d'operation du 
reacteur est d'environ 240 °C (464 °F) avec une pression d'environ 50 bar (744 psia).Les 
conditions ont etes choisies selon I'information disponible dans la litterture, [ AIR 
PRODUCTS AND CHEMICALS 1998, GAMWO I. 2000, SETINC M. 2001.WU Y. 1999] 
ceci afin d'avoir des conditions optimales pour la production du methanol. Les conditions 
choisies donnent la conversion a I'equilibre montree aux figures 3.7 et 3.8 par deux 
ratios H2/CO. 
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Y CH30H a I'equilibre (H2/CO=2) 
—•-
—m-
s\ 
-220C 
230C 
240 C 
-260C 
-280C 
-300C 
10 20 30 40 50 60 70 
P (Bars) 
Figure 3.7 Variation du rendement en CH3OH en fonction des temperatures et 
pression avec rapport molaire H2/CO=2 
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Y CH30H a I'equilibre 
(H2=11%CO=9%) 
10 20 30 40 50 60 70 
P (bars) 
- • - 2 2 0 C 
- • - 2 3 0 C 
---. 240 C 
- ^ 2 6 0 C 
- * - 2 8 0 C 
- • - 3 0 0 C 
Figure 3.8 Variation du rendement en CH3OH en fonction des temperatures et 
pression avec composition typique de la gazification chez Enerkem 
3.3.10 Dimensionnement du reacteur a trois phases 
Le reacteur a ete concu pour un debit de syngaz maximal de 26 SCFM (737 L/min) et 
avoir une vitesse superficielle de 0.25 m/s. Le diametre du reacteur est de 0.0508 m (2 
pouces) 
La hauteur du reacteur a ete fixee aussi par la vitesse superficielle. De plus, une zone 
de desengagement a ete incluse afin de minimiser I'entraTnement de gouttelettes d'huile 
et de particules. La hauteur totale du reacteur est de 4.5 m. 
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3.4 Systeme de condensation 
Une fois le methanol gazeux produit dans le reacteur a trois phases, il faut condenser 
les gaz/vapeurs issus de la reaction avant de le separer de I'huile entramee et des 
autres produits. Le systeme de condensation est compose de deux operations unitaires : 
le refroidisseur et le condenseur. 
Le premier sert a abaisser la temperature et le deuxieme a condenser le methanol. La 
conception a ete basee sur la methode 0 et la methode proposee par Ramachandra 
[RAMACHANDRA K. et coll, 1982]. 
Lorsque la chaleur doit etre transferee du fluide 1 au fluide 2, separes par une paroi, 
I'equation de base du systeme est: 
q=U(Ti,av-Ti,av) (3-36) 
Dans cette equation, 0 est le coefficient global de transfert de chaleur. Celui-ci suppose 
etre independant de la temperature moyenne de chacun des fluides Ti,
 av et T2, av, du 
temps et de la position. Cette methode est utilisee pour avoir une premiere 
approximation de I'echangeur [WELTY J. 1969]. Une fois que le coefficient de 
transmission de chaleur est determine, avec les donnees experimentales, il est possible 
de faire une extrapolation pour les memes fluides dans une plage differente de 
temperatures. 
Puisque le refroidisseur et le condenseur utilises sont des serpentins, la methode de 
calcul proposee par Ramachandra [RAMACHANDRA K. et coll, 1982]. a ete adaptee 
pour ce type d'echangeur. 
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Les conditions d'operation de chaque equipement sont indiquees dans les tableaux 
suivants : 
A) Conditions pour le refroidisseur 
Gaz 
Melange MeOH, H2, CO 
Variables 
Tin= 
T 0 ut = 
Q= 
P= 
Valeurs 
250 
100 
44 
50 
Unites 
°C 
°C 
nrVh 
Atm. 
Tableau 3.7 Cote gaz 
EAU 
Variables 
Tin= 
T 0ut= 
mH20 = 
p= 
Valeurs 
20 
60 
0,01418197 
1 
Unites 
°C 
°C 
kg/s 
Atm. 
Tableau 3.8 Cote eau 
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B) Conditions pour le condenseur 
Gaz 
Melange MeOH, H2, CO 
Variables 
T,n= 
T0ut= 
Q= 
P= 
Valeurs 
100 
15 
44 
50 
Unites 
°C 
°C 
mJ/h 
Atm. 
Tableau 3.9 Cote gaz 
EAU 
Variables 
Tin= 
T0ut= 
rriH2o= 
P= 
Valeurs 
4 
20 
0,01518879 
1 
Unites 
°C 
°C 
kg/s 
Atm. 
Tableau 3.10 Cote eau 
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Les resultats obtenus du dimensionnement des deux ectjangeurs de chaleur de type 
serpentin sont les suivants : 
C) Refroidisseur 
i) Methode Ramachandra 
Tableau 3.11 Resultats methode Ramachandra 
Formules 
L=Nyj(2m-f+p2 
MfM 
^=fefIC2-5V 
Vf=Va-Vc 
D-4Vf TuioL 
^=0.6Nl5N^1 
\H 
h=jH{L\N,r 
hc=4+3.^g\ 
h
°=
h{i) 
T =-,— + , +-:~-\-Rl+Ra 
u ho no kc 
U 
A
~UMc 
N 
n 
Equations 
(3-37) 
(3-38) 
(3-39) 
(3-40) 
(3-41) 
(3-42) 
(3-43) 
(3-44) 
(3-45) 
(3-46) 
(3-47) 
Valeurs 
1.05N 
9.422E-05 N 
3.69E-04 N 
2.7 E-04 N 
0,057 
13611,98 
100 
370,58 
617,02 
601,20 
3.39E-03 
294,58 
0,064 
3,33 
4 
Unites 
m 
Kcal/hmzC 
Kcal/hm'C 
Kcal/hmzC 
Kcal/hm^C 
Kcal/hm^C 
m' 
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ii) Methode 0 
Tableau 3.12 Resultats methode 0 
Formule 
q=mCpAT 
A7J _\Thi-Tci)-{Tho-Tco) 
L\llm— ' ,_, \ 
J n Ihi—lci I 
Wio—Tco ' 
A=Q/UAT 
L=A/?tlD 
Equations 
(3-48) 
(3-49) 
(3-50) 
(3-51) 
Valeurs 
2.45 
108.62 
0.039 
1.40 
Unites 
kJ/s 
m' 
m 
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C) Condenseur 
i) Methode Ramachandra 
Formules 
L=N^j(27irf+p2 
v^W) 
VaJ^\a-B*)pN 
Vf=Va-Vc 
D-4Vf 
ndoL 
- ^ = 0 . 6 i V f e 5 7 V p ° r 3 1 
JH 
h=jj^r 
^ • f e i 
h
°=
h{i) 
U ha ha kc 
U 
A
~UAtc 
N 
n 
Valeurs 
1.54N 
9.42E-05 N 
1.92E-03N 
1.82E-03N 
0.377 
1868.29 
40 
107.11 
178.353 
173.78 
7.91 E-3 
126.32 
9.45E-2 
4.89 
5 
Unites 
m 
Kcal/hm^C 
Kcal/hm'C 
Kcal/hm^C 
Kcal/hm^C 
Kcal/hm^C 
m
A 
Tableau 3.13 Resultats obtenus avec la de methode Ramachandra pour le condenseur 
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ii) Methode 0 
Formules 
Q=mgCpAT+mmeOHAHcor,dMeOH+mH2oAHcondH20 
Hho—lco 1 
A=Q/0AT 
L=A/TIID 
Valeurs 
1058.26 
74.46 
0.083 
2.95 
Unites 
J/s 
m 
m 
Tableau 3.14 Resultats obtenus avec la methode 0 pour le condenseur 
Construction 
La construction des equipements a ete realisee par I'equipe d'Enerkem. Le materiel de 
construction (acier inoxydable, SS304) est compatible avec les gaz qui sort du reacteur. 
Le bassin de refroidissement est ouvert a la pression atmospherique et contient le fluide 
refroidisseur qui est I'eau. 
44 
Chapitre 3 Selection du materiel poreux 
3.5 Selection du distributeur 
Afin d'avoir un contact intime entre les trois phases, (fluide caloporteur, syngaz et 
catalyseur) la dispersion du syngaz dans le reacteur a trois phases doit etre faite avec un 
distributeur, qui a comme objectif la distribution uniforme du gaz dans le reacteur, afin 
d'eviter des zones de stagnation. Autre caracteristique d'un distributeur, est que la taille 
moyenne des bulles doit etre la plus petite possible. II est accepte, generalement que, selon 
le debit du gaz, deux regimes d'ecoulement peuvent etre formes dans les colonnes. Le 
regime homogene, caracterise par une distribution etroite de taille des bulles avec un taux de 
retention du gaz radialement uniforme. Le regime heterogene est caracterise par I'apparition 
des grandes bulles formees par la coalescence des petites bulles et dont la grande vitesse 
d'elevation donnent comme resultat une diminution du taux de retention. Selon le type de 
distributeur de gaz et les proprietes de la phase liquide, les deux regimes peuvent etre 
obtenus dans le meme equipement en fonction de la variation du debit de gaz a I'entree. 
Les plus courants sont: le plateau perfore, la membrane et le disque de materiel poreux. Les 
colonnes equipees avec des materiaux poreux comme distributeurs offrent une surface 
gaz/liquide plus grande pour le transfert de masse, grace au fait que les bulles que resultent 
sont petites et nombreuses [MOUZA A et coll , 2005]. Cette plaque exige toutefois une 
pression elevee pour le passage du gaz. 
Partant des nombreux avantages des materiaux poreux, ce type de diffuseur a ete prefere 
aux autres. La section suivante parle des experimentations effectuees sur divers types de 
materiaux poreux. 
Fournisseurs 
Porvair 
Mott 
Refractom 
Materiaux 
des disques 
SS316 
Acier inoxydable 
Alumine 
Tailles des pores 
(microns) 
100-150 
0.5 et 100 
15,6 et 3 
Identification de materiaux 
Metpore 
PN-100, 1000, et 1004200 
AF15 51-9,AF0.25etAF3 
Tableau 3.15 Caracteristiques des disques (materiaux poreux) 
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3.5.1 Experiences avec les differents types de materiaux poreux. 
Les essais pour la selection du materiel ont ete effectues avec I'equipement et materiaux 
suivants (voir figures 3.10- 3.11): 
• Colonne de verre (3 pouces de diametre) 
• Debitmetre (1 L / tour) 
• Manometre (0-60 psi) 
• Eau 
• Air comprime 
• Materiaux poreux 
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-; ^i-^-r ' 
-JM§SSS ,% 
•*jp-*fr' 
Figure 3.9 Systeme pour la selection du distributeur 
Dans ce premier essai, les conditions de travail sont demeures constantes pour tous les 
distributeurs. Les fluides utilises etaient I'eau et I'air. Les conditions d'operation sont 
presentees au tableau 3.16. 
Debit air 
Temperature 
Hauteur d'eau dans la colonne 
1 ,2e t6L /m in 
25 °C 
75 et 160 cm 
Tableau 3.16 Conditions d'operation 
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Les resultats de cet essai sont montres dans les tableaux suivants : 
Disques 
(Tailles moyennes 
des trous) 
Metpore 100-150 (Mm) 
Metpore 100-150 (um) 
Debits 
L/min 
2 
2 
2 
6 
6 
6 
AH dans la colonne 
(cm) 
Apres distributeur 
75 
150 
Apres distributeur 
75 
150 
Tailles moyennes 
des bulles 
(cm) 
1-2 
4 
Coalescence 
2 
4-6 
Coalescence 
Tableau 3.17 Resultats des essais avec les materiaux poreux 
Figure 3.10 SS 316 Foam 
Disques de I'entreprise Mott 
Les disques de I'entreprise Mott, avec la taille des trous de 0.5 um, et de 100 um ont deux 
epaisseurs de disque, 0.062 pouces pour une et I'autre etait de 0.125 pouces. Les deux 
disques sont fabriques avec de I'acier inoxydable. Les resultats sont detailles au tableau 
3.13. 
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Disque (Taille moyenne 
du pore) 
Mott 0.5 (urn) 
Epaisseur 0.0625 
Mott 0.5 (urn) 
Epaisseur 0.125 
Mott 100(um) 
Epaisseur 0.125 
Debits 
L/min 
2 
2 
2 
6 
6 
6 
2 
2 
2 
6 
6 
6 
2 
2 
2 
6 
6 
6 
AH expansion 
dans la colonne 
(cm) 
Apres distributeur 
75 
150 
Apres distributeur 
75 
150 
Apres distributeur 
75 
150 
Apres distributeur 
75 
150 
Apres distributeur 
75 
150 
Apres distributeur 
75 
150 
Tailles moyennes des 
bulles 
(cm) 
0.1 
1-2 
Coalescence 
0.1-1 
1-3 
Coalescence 
0.1 
1-2 
Coalescence 
0.1-1 
1 
Coalescence 
1-2 
4 
Coalescence 
1 
2-3 
Coalescence 
Tableau 3.18 Resultats (disques Mott) 
Figure 3.11 Disque Mott 1000-1.000-0.62-0 
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Disques de I'entreprise Refractom 
Ces disques sont faits en alumine, mais ayant une distribution des tallies de trous comprise 
entre 3.0 et 15.6 urn. Pour ces disques les resultats sont montres dans le tableau 3.19 
suivant: 
Disques (Tailles 
moyennes de trous) 
Refractrom 
Debits 
L/min 
2 
2 
2 
6 
6 
6 
AH expansion 
dans la colonne 
(cm) 
Apres distributeur 
75 
150 
Apres distributeur 
75 
150 
Tailles moyenne des 
bulles 
(cm) 
0.1 
1-2 
Coalescence 
0.1-1 
1-3 
Coalescence 
Tableau 3.19 Resultats (disques Refractom) 
a-"2"- *4a.{.-4* 
Figure 3.12 Disque Refractron AF15 51-9 
50 
Chapitre 3 Selection du materiel poreux 
Les resultats obtenus avec les differents disques et conditions de travail donnent une 
approximation du comportement de chaque materiel comme distributeur. Cette information 
permet de classer dans le tableau 3.20 en ordre decroissant de qualite pour son utilisation 
dans le reacteur a trois phases. Le classement est base sur la taille des bulles et le AP. La 
taille des bulles a ete mesuree et consideree comme une crite pour le classement. 
Voici le classement: 
No. 
1 
2 
3 
Fournisseur 
Mott 
Mott 
Refractom 
Materiel des disques 
Acier inoxydable 
Acier inoxydable 
Alumine 
Code de fournisseur 
P/N 1000-1.000-0.125-0.5 
P/N 1000-1.000-0.62-0.5 
AF16 
Tableau 3.20 Classement des disques 
3.5.2 Selection finale du distributeur 
Les observations visuelles du test lors de I'exercice de selection du materiel poreux mettent 
en evidence que le meilleur materiel a utiliser dans le systeme etait le materiel de I'entreprise 
Mott. Les raisons pour lesquelles celui etait choisi sont: la taille des bulles et le materiel est 
le plus facile a travailler parmi ceux selectionnes. Le disque de Refractom est fait avec un 
materiel ceramique, alors sa fixation dans le reacteur a trois phases aurait ete plus complique 
que celui de la plaque de materiel poreux de Mott. 
Finalement les disques ont ete coupes et soudes pour les fixer dans le reacteur. Avant leur 
installations dans le systeme, ils ont ete testes dans une colonne de verre, deja utilisee pour 
la selection, en ajoutant un debitmetre allant a 20 SCFM. L'huile caloporteur (lubritherm) et 
de I'alumine ont etes ajoutees aux materiaux utilises pour completer les tests. L'alumine 
(200-400 urn) est utilisee pour examiner de fagon visuelle le comportement des solides avec 
le diffuseur. 
Les conditions d'operation utilisees dans cette experience sont les conditions reconnues 
comme standard : pression atmospherique, et temperature ambiante. Le debit est la seul 
variable dans cet essai. Le montage du systeme a ete le meme que pour les tests selection. 
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Les donnees recueillies lors des essais sont: le debit dans la colonne (SCFM), la hauteur 
d'expansion du liquide dans la colonne, la pression avant d'entrer dans la colonne et 
finalement I'aspect qualitatif de la fluidodynamique, bulles et brassage 
liquide -solide. 
L'essai avec I'alumine, qui joue le role du catalyseur dans le reacteur, a ete realise seulement 
avec de I'eau. 
Debit 
SCFM 
0 
0 
0 
2 
2 
2 
2.5 
2.5 
Perte 
de pression 
PSI 
5 
10 
15 
20 
25 
30 
35 
40 
Hauteur 
cm 
72 
77.5 
84 
91 
98 
103 
110 
120 
Tableau 3.21 Epaisseur du distributeur 0.0625 pouces avec I'eau 
Debit 
SCFM 
0 
0 
0 
0 
0 
0 
5 
10 
Perte 
de pression 
PSI 
0 
5 
8 
10 
15 
20 
35 
40 
Hauteur 
cm 
72 
72 
74 
75 
79 
83 
102 
104 
Tableau 3.22 Epaisseur du distributeur 0.125 pouces avec I'eau 
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Debit 
SCFM 
0 
0 
0 
0 
0 
0 
2 
2 
Perte de 
pression 
PSI 
5 
10 
15 
20 
25 
30 
35 
40 
Hauteur 
Cm 
60 
62 
64 
67 
70 
74 
79 
82 
Tableau 3.23 Epaisseur du distributeur 0.0625 pouces avec I'huile 
Debit 
SCFM 
0 
0 
0 
0 
0 
0 
2 
5 
Perte de 
pression 
PSI 
5 
10 
15 
20 
25 
30 
35 
40 
Hauteur 
cm 
60 
61 
61 
66 
68 
70 
74 
77 
Tableau 3.24 Epaisseur du distributeur 0.125 pouces avec I'huile 
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Les deux disques donnent une taille des bulles similaires avec les liquides utilises dans 
I'experience, les regimes dans la colonne sont semblables avec les deux disques. 
La difference plus grande entre les deux est la perte de pression. 
[.'experience realisee avec I'alumine pour simuler le comportement du catalyseur dans le 
reacteur, a ete faite avec de I'eau. La poudre etait bien melangee pendant le test, il n'y avait 
pas de zone de stagnation. La distribution de la poudre est bonne a travers la colonne. 
L'ecoulement du gaz a ete arrete et la poudre s'est deposee sur le disque, il y a eu la 
formation d'un gateau. Le debit du gaz a ete mis encore une fois sur la colonne, alors le 
gateau a ete brise facilement et la poussiere melangee uniformement. 
Les materiaux poreux qui ont ete testes, accomplissent de maniere satisfaisante le but de 
produire une taille des bulles adequate pour le reacteur. L'utilisation des deux disques est 
possible sur le reacteur a trois phases. 
La facon de reagir de la colonne avec les differents debits montre, d'accord avec la 
litterature, que le regime homogene est forme avec des petits debits et le regime heterogene 
avec des hauts debits. Aussi il faut tenir compte que les conditions de temperature et de 
pression n'ont pas ete exactement les memes que celles qui se sont trouvees dans le 
reacteur pendant I'operation 
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3.6 Catalyseur 
3.6.1 Introduction 
Un catalyseur est une substance qui accelere une reaction selectivement. Le rendement 
du catalyseur change avec le temps selon rempoisonnement et le vieillissement du 
catalyseur [SCHWEICH D, 2001]. 
Pour la synthese du methanol a haute pression, les catalyseurs a base d'oxyde de zinc 
etaient les plus utilises grace a leur activite, leur longueur de vie et leurs proprietes 
mecaniques. Pour la production a basse pression les catalyseurs a base de cuivre sont, 
aujourd'hui d'utilisation generale. 
Une contrainte importante est I'enlevement des contaminants pour diminuer la 
productivite et la longevite du catalyseur. Les poisons du catalyseur dans le syngaz 
sont: le H2S, I'acide chlorhydrique et les carbonyles. Ceux-ci doivent etre elimines 
avant d'introduire le syngaz dans le reacteur. Les elements filtrants pour enlever les 
poisons sont decrits dans la litteraure. [ AIR PRODUCTS AND CHEMICAL, 1990] 
II y a aussi des nouvelles recherches pour ameliorer les caracteristiques du catalyseur. 
Mentionons celles faites par OMATE et coll. (1999), ou des essais avec des nouvelles 
preparations, des nouveaux materiaux tels que le Pd ainsi que des promotteurs [GAR 
B. et coll 1999], un catalyseur avec de preparations ultrafines de Cu /Zr02 [LIU J. et 
coll, 2001] 
La selection du type de catalyseur a utiliser est influencee par les conditions du procede 
et la disponibilite du catalyseur dans le marche. Deux types de catalyseurs ont etes 
utilises : 1) C79-7 GL de Sud - Chemie dont la composition initial e est a base de CuO, 
ZnO et Al203, et 2) CU-0890P de Engelhard qui a les memes composantes mais dans 
une proportion differente. La presentation pour le premier etait sous la forme de tablettes 
et le deuxieme en forme de poudre. 
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3.6.2 Quantite de catalyseur a utiliser 
Le catalyseur necessaire pour la production du methanol est determine par deux 
parametres. Le premier est la concentration du slurry dans le reacteur defini dans le 
design du reacteur (35% massique voir design du reacteur). Ce critere est relie a la 
fluido-dynamique. Le deuxieme critere est la vitesse spatiale a utiliser pendant 
I'operation du reacteur. II determine la productivite. 
La figure 3.13 montre la courbe vitesse spatiale versus productivite rapportee par Air 
Products and Chemicals, et qui relie la productivite et la vitesse spatiale. 
Le calcul pour la concentration du slurry dans le reacteur s'effectue de la facon 
suivante : 
<t>=Facteur de reduction apres I'oxydation 
ms=Masse du solide (catalyseur) 
mL=Masse du liquide 
Volume d'huile= 4,5 L 0,0045 m3 
Phuile-
rflsolide-
miiquide-
863,30 
1,5 
3,88485 
Kg/m3 
kg 
kg 
< j > = 0,794 
Ws=(ms/(t))/(ms+mL) 
Ws= 0,350830342 
Tableau 3.25 Charge du catalyseur dans le reacteur 
La formule et le facteur de reduction ont ete pris du rapport de [AIR PRODUCTS AND 
CHEMICALS, APPENDIX G, 1987] pour la production du methanol a faite Laporte, 
Texas. 
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S.DOO OjOOO 15AOO 
smce viuxTnr, U»MM«( CAT M fCAcro* 
Figure 3.13 Vitesse spatiale versus productivite [AIR PRODUCTS AND CHEMICALS, 1987] 
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3.7 Systeme de chauffage 
La production du methanol est plus efficace quand le systeme se trouve a des 
temperatures comprises entre 230 et 260 °C. Pour arriver a ces temperatures, il faut 
chauffer le reacteur et le syngaz a I'aide d'huile thermique. 
Cette huile thermique est chauffee a I'aide de resistances electriques et est circulee a 
I'aide de la pompe dans la chemise de chauffage («jacket») sur toute la hauteur du 
reacteur. 
Photo du systeme de chauffage de I'unite pilote d'Enerkem : 
Figure 3.14 Systeme de chauffage ENERKEM TECHNOLOGIES 
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3.7.1 Selection du liquide caloporteur 
Le transfert de chaleur indirect est utilisee pour le chauffage du reacteur. Le fluide utilise 
pour le chauffage doit offrir un bon service pour ('application atteignant jusqu'a 300 °C. 
Le choix d'un fluide depend de plusieurs facteurs, par exemple la resistance a la 
corrosion, les depots susceptibles d'apparaTtre en surface, la tension de vapeur du 
liquide, la disponibilite du liquide. La toxicite du liquide ou des vapeurs generees et le 
cout. 
La plage operationnelle d'un fluide caloporteur, peut etre trouvee avec la temperature 
minimale de pompage et la temperature maximale d'operation du fluide {maximum bulk 
fluid operating temperature). 
La capacite de I'huile a resister la degradation thermique est un des points a regarder 
avec attention pendant la selection du liquide caloporteur. 
Typiquement, un bon ajustement est obtenu quand la temperature de I'huile requise 
pour le procede, tombe au milieu de I'echelle de temperature d'operation du fluide 
caloporteur. 
Les deux types de fluides utilises pour des applications en hautes temperatures sont: 
Hydrocarbures aromatiques : Connus aussi comme synthetiques. lis sont produis a 
partir de produits chimiques benzeniques, ils ont une plage de temperatures d'operation 
entre 60 et 400 °C. 
Hydrocarbures non aromatiques : Connus aussi comme huiles chaudes (Hot Oils), lis 
sont produits a partir d'hydrocarbures parafinniques et naphteniques. Leur plage 
d'operation est entre -23 et 316 °C. 
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La recherche de fournisseurs du liquide caloporteur a eu comme resultat I'identification 
de differents types d'huiles caloporteurs. Une comparaison entre tous les liquides 
caloporteurs a ete effectuee. L'huile utilisee pour le systeme de chauffage est le 
Lubritherm, ses proprietes physiques sont montrees dans le tableau 3.26 
Propietes physiques 
Viscosite 
Point d'ecoulement 
Point d'eclair 
Masse volumique 
Conductivite thermique 
Chaleur massique 
Temperature maximale 
recommandee 
Valeur 
10.78 
-12 
252 
664.6 
0.11 
2.93 
350 
Unites 
cSt 
°C 
°C 
Kg/m3 
W/mK 
kJ / kg K 
°C 
Tableau 3.26 Lubritherm. Propietes physiques 
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4 Conditionnement du catalyseur 
4.1 Introduction 
Les catalyseurs commerciaux pour la synthese du methanol sont prepares par 
coprecipitation de Cu, Zn et Al sous forme d'hydroxydes ou de carbonates. Le 
catalyseur, pour devenir operationnel, doit etre active par la reduction du cuivre qui est 
transforme a son etat metallique. Le tableau 4.1 presente la composition chimique initial 
du catalyseur. 
Composant 
CuO 
ZnO 
Al203 
%Poids 
61 
28 
10 
Tableau 4.1 Composition chimique type (moyenne) 
4.2 Reduction de la taille du catalyseur 
Pour effectuer la production du methanol dans le reacteur de type slurry, la taille du 
catalyseur doit etre reduite a un diametre d'entre 50 et 60 urn [LEVEC J, 2001, GAMWO 
I, 2000, GIDASPOW D. 1999]. Les catalyseurs sont achetes sur le marche sous la forme 
de granules. II faut done effectuer un broyage du catalyseur avant son utilisation. 
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Les caracteristiques du catalyseur C79-7 GL de Sud -Chemie sont presentees 
au tableau 4.2. 
Forme de la particule 
Taille des granules 
Force de compression laterale 
Masse volumique 
Superficie specifique 
Perte au feu (600C) 
Granule 
6 x 4 mm 
160 N (moyenne) 
1.05 kq/l 
100m^/g 
11 wt% 
Tableau 4.2 Proprietes physiques (typiques) 
Materiel utilise pour la reduction de la taille du catalyseur 
La reduction de taille de ce catalyseur a ete effectuee a I'Universite de Sherbrooke, avec 
un moulin ayant les caracteristiques suivantes : Thomas Scientific Model 4 Wiley mill, 
capacite de 50-1000 grams, vitesse simple 800 rpm @ 60 Hz. Construit en acier, le 
moteur est monte directement derriere la chambre de meulage. Le moteur a une 
puissance de 1 HP. Le cribleur de I'Universite de Sherbrooke, avec des tamis de 
differentes tailles, a ete utilise pour calibrer la grandeur de particule, et pour la separer. 
La procedure pour la reduction de la taille du catalyseur et les resultats du tamisage sont 
montres a I'annexe 1. 
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4.3 Activation du catalyseur 
Le catalyseur doit etre active avant son utilisation pour la production du methanol. Apres 
son conditionnement, il peut etre utilise sur une plage de temperatures comprise entre 
210 et 310 °C. [SUD -CHEMIE 2000]. L'activation du catalyseur exige la reduction du 
cuivre d'un etat eleve d'oxydation a I'etat elementaire. Pour les reacteurs a lit fixe la 
procedure pour l'activation est deja bien etablie. Dans le cas du reacteur a trois phases, 
la facon la plus efficace et economique est l'activation « in situ » une fois que le 
catalyseur est melange avec le liquide. [D. BROWN, 1989] 
L'etat actif doit etre considere comme un melange intime entre le cuivre et I'oxyde de 
zinc. Le cuivre dans le catalyseur reduit est dans un etat de haute. Tout processus 
physique qui donne comme resultat le rangement et la croissance des particules (par 
exemple « le sintering »), aura comme resultat une diminution de I'activite du catalyseur. 
Le sintering est fortement dependant de la temperature [OUDAR J, 1985] 
La reduction du catalyseur est representee par la reaction suivante : 
H2+CuO -»-> Cu+H20 (4-1) 
L'objectif est que la taille des grains du Cu cristallin reste le plus petit possible; ainsi le 
nombre des sites actifs du catalyseur exposes aux reactifs sera maximise. La taille des 
grains cristallins de Cu est consideree comme une mesure de I'aire de surface du 
catalyseur disponible pour la reaction. Une augmentation dans la taille indique une 
baisse de I'aire disponible. Cela se traduit en une diminution de I'activite par unite de 
poids du catalyseur. La grandeur obtenue a Laporte, Texas est de 80 urn ( 1 urn = 10 
exp (-6) m ), et apres 37 jours, les cristallites grossissent a 149 pm [AIR PRODUCTS 
AND CHEMICALS, 1998]. 
La reduction peut etre effectuee en utilisant I'hydrogene ou le syngaz lui meme dilue 
avec azote ou gaz naturel de-sulfurise. Dans le cas ou la reduction soit effectuee avec 
du syngaz, le contenu du C02 ne doit pas depasser une pression partielle de 1 bar 
[SUD-CHEMIE, 2000]. 
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Dans les conditions d'operation pour la reduction du catalyseur, la temperature et la 
composition du gaz doivent etre bien controlees. La composition du gaz a I'entree est 
fonction de la gazeification. Un accroissement rapide de la concentration d'hydrogene 
dans ralimentation doit etre evite. Ceci est pour empecher la formation de points chauds 
, pouvant avoir comme consequence I'augmentation de la taille des grains cristallins 
[AIR PRODUCTS AND CHEMICALS 1984] et ainsi creer une diminution de I'efficacite 
de production du methanol. 
Les criteres utilises pour determiner I'avancement de la reduction du catalyseur sont la 
quantite d'eau formee pendant la reduction, la consommation d'hydrogene et I'analyse 
par diffraction de rayons X. La formation de I'eau, donne une indication de la quantite 
d'oxyde de cuivre qui a reagi avec I'hydrogene qui est relie a un pourcentage de la 
reduction du catalyseur. La quantite d'hydrogene consommee est un indicateur pour 
connaitre si le catalyseur continue a se reduire ou la reduction est deja finie. Ceci, selon 
la comparaison de la composition du gaz a I'entree et a la sortie, aussi comme par le 
calcul de la quantite minimale d'hydrogene prise pour le catalyseur. L'analyse par 
diffraction des rayons X, est une facon de connattre la qualite de la reduction, celui-ci au 
moyen de la lecture des etats du cuivre dans le catalyseur et la taille du grain cristallin. 
Un « batch de slurry » de 29% massique (base oxydes) a ete reduit en utilisant 1.5 kg 
de la poudre du catalyseur C79-7 GL suspendu dans Drakeol-7. Les conditions 
d'operation sont: pression de 120 psig et une composition du gaz de 99% d'azote et 1% 
d'hydrogene. Le melange de gaz est obtenu a partir des bonbonnes, du type K de 
qualite industrielle, fournis par PRAXAIR. La vitesse spatiale utilisee pour la reduction 
est de 1.14 Nm3/h-kg cat, le profil de temperature utilise (essai du 22.09.05) est montre 
dans la figure 4.1. La procedure de reduction du catalyseur est basee sur celle 
developpee par Air Products and Chemicals (Patent US 4, 801,574.1989). 
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La procedure suivie pour la reduction du catalyseur est la suivante : 
1. Nettoyage du reacteur, il doit etre propre et sec ; 
2. Melange du catalyseur avec I'huile (selon les criteres detailles auparavant); 
3. Inserer le melange dans le reacteur, verifier que le catalyseur et I'huile sont 
retenus par le materiel poreux qui agira comme disperseur du gaz et qui est 
situe en bas du reacteur; 
4. Garder un peu d'huile de cote pour nettoyer la tuyauterie d'alimentation du 
melange ; 
5. Fermer I'entree du melange ; 
6. Ouvrir les vannes d'entree et de sortie du reacteur; 
7. Pressuriser le systeme jusqu'a 8.273 bars avec de I'azote, a I'aide d'un 
regulateur; 
8. Augmenter la temperature du reacteur a 100 °C avec un taux de 25-50 °C/h ; 
9. Une fois que la temperature est atteinte, un melange qui contient 1% (total) 
de H2 et 99% N2 doit etre introduit dans le reacteur; 
10. Demarrer le systeme de refroidissement et de condensation ; 
11. Prise d'echantillons a I'entree et la sortie du reacteur, avec les tubes 
Matheson-Kitagawa, pour la detection de I'eau et d'hydrogene ; 
12. Augmenter la temperature d'accord a la planification etablie pour la reduction 
13. Poursuivre la reaction avec les conditions d'operation jusqu'a une 
temperature de 230 °C ; 
14. Quand le systeme arrive a 230 °C, la concentration d'hydrogene doit etre 
augmentee lentement a 5%. Maintenir cette condition pendant trois heures. 
15. Verifier la composition du condensat 
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4.4 Resultats de I'activation du catalyseur 
Cette section consiste a decrire les tests effectues pour I'activation du catalyseur et les 
resultats sont montres au tableau 4.3 et la figure 4.1. 
4.4.1 Essaidu 27.01.05 
La premiere serie d'activation du catalyseur a ete executee en deux parties : la 
premiere le 17 de Janvier 2005 et la deuxieme dix jours apres. La premiere partie a ete 
faite avec un melange qui avait une composition de 0.5% CO, 0.5% H2 et 99% de N2. 
Le controle de ces petits debits etait complexe. Pour ameliorer le control du debit et vu 
que la reaction de reduction n'a pas besoin de CO, dans la deuxieme partie le CO a ete 
enleve du gaz de reduction. Le nouveau melange etait composse de 1% de H2 et 99 % 
de N2. Un polissage final a ete fait pendant 1h 30 avec une composition de 10% 
d'hydrogene dans I'ecoulement. Le suivi de la concentration d'hydrogene dans les 
ecoulements d'entree et sortie du reacteur a trois phases n'a pas ete possible, etant 
donne que le chromatographe en phase gazeuse utilise ne peut pas lire des 
pourcentages si bas de H2 (le pourcentage minimal est de 5%). Le catalyseur reduit est 
reste dedans le reacteur conserve dans une atmosphere d'azote de 6.89 bar (100 psi) 
entre les tests. II n'y a pas eu registre des donnees de production de I'eau dans cette 
partie. L'activation du catalyseur a ete confirmee par la production du methanol lors de 
la synthese. 
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4.4.2 Essai du 12.05.05 
Le meme catalyseur, laisse dans le reacteur comme slurry, a ete utilise pour une 
deuxieme experience et 500 ml d'huile Drakeol 7 ont ete ajoutes au systeme pour 
compenser les pertes de I'essai anterieur car I'huile s'est evaporee. Le pourcentage de 
H2 etait de 1%. Lors de la deuxieme reduction du catalyseur pendant 12 h, il n'y a pas 
eu de polissage et la rampe de la temperature etait la meme en fonction du temps. 
4.4.3 Essai du 31.05.05 
Lors de cet essai, 1.5 kg de catalyseur frais a ete utilise. L'huile utilise pour le melange 
a ete prealablement evaporee afin d'eviter I'entraTnement pendant le conditionnement 
et I'operation. Un bain de sel a ete ajoute au systeme de chauffage afin d'aller plus 
haut en temperature dans le reacteur. 
L'analyse de xylene fait au condensat a confirme la presence de I'eau, mais dans une 
quantite mineure a celle predite par la reaction de reduction du cuivre. L'etape de 
polissage, a la fin de la periode de reduction, n'a pas ete effectuee. 
4.4.4 Essai du 22.07.05 
Dans cet essai, 1.5 Kg de catalyseur frais ont ete reduits pour I'essai, avec de l'huile 
Drakeol 7 neuve. L'huile a utiliser a ete prealablement evaporee. L'evaporation a 
enleve 20% des composantes legeres de l'huile pour eviter leur entrainement ulterieur 
pendant le conditionnement et la synthese. La periode de polissage n'a pas ete 
effectuee. La rampe pour le conditionnement a ete modifiee pour suivre celle utilisee par 
Air Products and Chemicals [AIR PRODUCTS AND CHEMICALS, 1988] pour leur 
production du methanol. 
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4.4.5 Essai du 22.09.05 
La charge de catalyseur utilisee etait nouvelle, le suivi de la production d'eau a ete plus 
rigoureux, grace a la mesure de I'eau dans le condensat par le test de xylenes, aussi 
comme les ampoules d'echantillonnage de H2 et H20 (Matheson-Kitagawa) avant et 
apres le reacteur en fonction du temps. Un polissage a 230 C pendant 3 h, a eu lieu 
dans ce test d'activation du catalyseur, pendant cette periode la formation d'eau n'a pas 
ete detectee. Ce qu'indique que le catalyseur est reduit et pret a produire du methanol. 
Les concentrations d'hydrogene et la quantite d'eau mesuree dans chaque cas sont 
montrees au tableau 4.4. Les echantillons pris dans chacun des essais ont ete soumis a 
I'analyse de diffraction par rayons X a I'Universite de Sherbrooke. Les spectres sont 
montres aux figures 4.1 a 4.5 
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Debit total 1.716 Nm3/h, 
Pression du reacteur 7.92 bars 
Vitesse superficielle 0.2349 m/s 
Vitesse spatiale 1.1429 m3/h-kg cat 
Concentration du Slurry 30% (ponderal) 
Essai 
27.01.05 
12.05.05 
31.05.05 
27.05.05 
22.09.05 
Composition du gaz, vol % 
H2 
0.5-1 
1 
1 
1-1.14 
1 
CO 
0-0.5 
0 
0 
0 
0 
H2 (polissage) 
0.68 Nm3/h (I.5 h) 
8.49 Nm3/h (0.16h) 
non 
non 
non 
0.57 Nm3/h (3h) 
Temperature 
du reacteur 
°C 
230 
230 
240 
230 
230 
Condensat 
Total: 
L 
Non 
determine 
Non detecte 
0.050 
0.029 
0.243 
Tableau 4.3 Conditions d'operation pendant la reduction du catalyseur 
Les echantillons pris dans chacun des essais ont ete soumis a I'analyse de diffraction 
par rayons X a I'Universite de Sherbrooke. 
Les spectres sont montres aux figures 4.1 a 4.5 
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Les conditions de chaque operation de reduction sont montrees au tableau 4.3 : 
Date 
de I'essai 
12.01.05 
27.01.05 
12.05.05 
31.05.05 
22.07.05 
22.09.05 
Debit (SCFM) Hydrogene (%) 
0.05 (0.5 CO) 
1 
1 
1 
1-1.4 
1 
Eau Condense 
(L) 
Non determine 
Non determine 
Non detecte 
0.050 
0.029 
0.091 
Temps (h) 
15 
22 
12 
15 
46 
43 
Tableau 4.4 Conditions de chaque operation de reduction 
4.5 Etude par diffraction des rayons X 
Les resultats sont presentes au tableau 4.4. Le tableau presente les analyses 
effectuees sur les differents catalyseurs utilises pour les differents tests effectues. 
Tous les catalyseurs sont initialement en granules, puis broyes en poudre et sans avoir 
ete soumis au reduction, montrent le Zn et le Cu sous forme d'oxydes. Voir figure 4.1. 
La nature chimique du catalyseur change, au cours de la reaction. L'etat final depend de 
I'histoire de I'experience suivie pour le catalyseur (Severite, T, P, abrasion). C'est a dire, 
le temps et la facon de la reduction dans le systeme. La taille du grain de cristallite est 
un indicatif de ce parcours du catalyseur. 
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Catalyseur 
Catalyseur 
28.05.05 
01.06.05 
A22.07.05 
B22.07.05 
C22.07.05 
B13.09.05 
A21.09.05 
B22.09.05 
C22.09.05 
D22.09.05 
Identification 
Catalyseur neuf 
Apres I'essai du 280505 
Apres I'essai du 010605 
Catalyseur neuf 
Apres synthese avec syngaz de bonbonnes 
Apres synthese avec syngaz de gazeification 
Catalyseur neuf 
Catalyseur apres 30 h de reduction 
Catalyseur apres 1.6h de synthese avec syngaz 
de bonbonnes 
Apres 2 h de synthese avec syngaz 
des bonbonnes et 1 h de syngaz de gazeification 
Apres 4 h de synthese, 2h avec gaz 
de bonbonnes et 2 h avec syngaz de gazeification 
Phases detectees 
CuO 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
-
ZnO 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
+ 
Cu 
-
+ 
+ 
-
+ 
+ 
-
+ 
+ 
+ 
+ 
Autres 
Graphite 
-
Graphite 
-
-
Graphite 
Graphite 
Graphite 
Graphite 
Graphite 
Tableau 4.5 Analyses aux RX du catalyseur sans reduire 
Legende des colonnes « phases detectees » (-) absent, (+) present 
Le cuivre metallique est present sous forme de cristallites de I'ordre de 60 a 80 A. Cette 
grandeur est obtenue selon I'aire sous la courbe dans le spectre respectif (figures 4.1 a 
4.5). Le tableau 4.6 montre la taille obtenue lors des analyses. 
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Catalyseur 
Identification 
28.05.05 
01.06.05 
A22.07.05 
B2207.05 
C22.07.05 
B13.09.05 
A21.09.05 
B22.09.05 
C22.09.05 
D22.09.05 
Taille de cristallite 
de cuivre 
(A) 
60 
80,60 
Pas de cristallite 
70 
60 
Pas de cristallite 
68 
67 
66 
66 
Tableau 4.6 Taille des cristallites dans le catalyseur 
Une analyse elementaire a ete effectuee sur les echantillons de I'essai du 22.09.2005. 
Les resultats sont presentes au tableau 4.7. 
Catalyseur Identification 
B13.09.05 
B22.09.05 
C22.09.05 
D22.09.05 
Analyse elementaire 
O, Cu, Zn, Al, C 
O, Cu, Zn, Al, C 
O, Cu, Zn, Al, C 
O, Cu, Zn, Al, C, CI, Si, S 
Tableau 4.7 Resultats des analyses elementaires 
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4.6 Discussion des resultats de I'activation du catalyseur 
La mesure de la quantite d'eau pendant la reduction a ete suivie d'une facon rigoureuse 
dans les deux derniers essais. Pour celui du 27.07.05, la quantite d'eau calculee par 
stcechiometrie de I'equation 4.1 est de 243 ml H20. Pendant la periode de reduction, la 
quantite totale d'eau condensee etait 29.5 ml. Une autre partie de I'eau non condensee 
par le refroidisseur et le condenseur (done entraTnee avec le gaz de sortie) pendant le 
conditionnement a ete mesure. Cette quantite a ete quantifiee en utilisant le tube 
detecteur d'humidite dans le gaz Matheson-Kitagawa. Cette mesure represente I'eau 
qui est entraTnee dans I'ecoulement gazeux a la sortie du reacteur. 
Si on considere que cette eau est obtenue pendant les 44 heures de conditionnement, la 
quantite d'eau non condensee obtenue serait 151 ml. Alors, le volume total d'eau 
condensee et non condensee obtenues tout a long de la periode de conditionnement est 
de 180 ml. Une reduction egale a 74% a ete faite. En se basant sur le resultat de la 
diffraction des rayons X pour cette partie de I'essai, figure 4.3, effectue deux jours apres 
le test, le pic du CuO a une haute intensite, done la reduction du catalyseur n'etait pas 
completement terminee. Cela a conduit a une faible productivity de methanol pendant 
la partie de synthese de cet essai. 
Le catalyseur a continue a se reduire pendant I'etape de synthese ce qui est apparu 
dans I'analyse de diffraction de rayons X a la figure 4.4. 
II a eu plus d'echantillonnages pendant le periode de reduction pour le test du 22.09.05. 
La quantite d'eau condensee etait de 91 ml; la quantite d'eau entraTnee avec le gaz de 
sortie, obtenue par mesure avec les tubes est de 170 ml. Alors le total est de 261 ml, 
qui est une quantite plus haute que celle attendue par la stechiometrique. Ceci, peut etre 
explique par la presicion dans les prises de mesures. Aussi ce chiffre est considere 
comme un indicatif d'une bonne reduction du catalyseur. La consideration precedente a 
ete confirmee par I'analyse des rayons X, dans la figure 4.5. 
Un autre critere important est la production de methanol lors de I'etape de la synthese 
dans I'essai. 
Le tableau 4.8 indique la confirmation de I'activation du catalyseur par ce critere. 
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Date du test 
27.01.05 
12.05.05 
31.05.05 
22.07.05 
22.09.05 
Production du 
methanol 
+ 
-
-
-
+ 
Tableau 4.8 Production du methanol apres la reduction. 
Legende des colonnes « Production du methanol)) (-) absent, (+) present. 
Dans les trois tests ou il n'y a pas une production de methanol, le manque d'activation 
du catalyseur etait la cause principale de la defaillance. La possible raison de la non 
activation du catalyseur sont: d'une part, le temps de la reduction. Dans le premier 
essai la duree du conditionnement etait de 37 h et dans le dernier de 43 h. Alors que 
dans les tests du 12.05.05 et du 31.05.05 les temps etaient de 12 et de 15 h 
respectivement. D'autre part, il y a eu I'absence d'une etape de polissage a la fin du 
conditionnement, comme le montre le test du 22.07.05 qui fait voir la necessite d'une 
etape de polissage final pour I'activation du catalyseur, parce que le temps requis pour 
cette activation etait de 46 h. 
En conclusion, la procedure suivie pour la reduction in situ du catalyseur semble etre 
adequate si elle est suivie strictement . Cette affirmation est basee sur la taille du 
cristallite determinee par I'analyse de diffraction de rayons X et la production du 
methanol lors de la synthese. 
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Chapitre 5 Tests pour la production du methanol 
5 Production de methanol 
Ce chapitre decrit les tests effectues et les resultats obtenus pour la synthese du 
methanol. Deux types de gaz ont ete utilises pour la production du methanol: un 
melange provenant des bonbonnes d'hydrogene, de monoxyde de charbon, de dioxyde 
du carbone et d'azote ainsi que le syngaz produit lors de la gazeification des residus 
solides. Ce chapitre montre premierement la description des essais effectuees et 
deuxiemement il presente et discute les resultats. 
5.1 Essais de production du methanol 
II y a eu cinq essais pour la production du methanol. La production du methanol 
commence avec le conditionnement du catalyseur et est suivie de la synthese du 
methanol. La duree de chacun des tests est montre dans le tableau 5.1. La duree des 
essais change du a des conditions d'operation differentes dans chaque essai et aussi a 
des problemes techniques rencontres qui ont du etre resolus en cours d'experience. 
Entre chaque test, il a eu enlevement du melange catalyseur-huile et nettoyage du 
reacteur. Sauf dans la deuxieme experience ou le catalyseur de la premiere experience 
a ete utilise une deuxieme fois dans I'etape de synthese. 
Essai date 
270105 
120505 
310505 
270705 
220905 
Essai Identification 
MeOH270105 
MeOH120505 
MeOH310505 
MeOH270505 
MeOH220905 
Duree, h 
1.5 
3.25 
1 
1.53 
4 
Tableau 5.1 Dates, Essai identification et duree des tests 
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Les conditions d'operation dans tous et chacun des tests sont montrees dans 
le tableau 5.2. L'operation de synthese du methanol, dans tous les cas, suit 
immediatement la reduction du catalyseur. 
Le gaz alimente et celui qui sort du reacteur a trois phases, ont ete analyses en utilisant 
un chromatographe du type HP 5890, a I'aide d'un detecteur a conductivity thermique 
(TDC), qui est capable d'analyser les composantes suivants : H2,N2,02/ Ar, CH4, CO, 
CO2, C2H4, C2H6, C3H6 et C3H8. 
Tableau 5.2 Conditions d'operation d'essais 
No. 
1 
2 
3 
4 
5 
Date 
27.01.05 
12.05.05 
31.05.05 
27.07.05 
22.09.05 
Debit Total 
Scfm 
7,5 
12,6 
13 
6.3-4.4 
7.25 
7.25 
14.74 
15.24 
Sm3 /m 
0,2143 
0,3600 
0,3714 
0,1800 
Melange c 
H2 
39 
14a) 
7b> 
14c) 
15 
13 
22 
21 
10 
22 
N2 
50 
47a) 
61b ) 
30c) 
61 
60 
54 
45 
64 
58 
u gaz % vol 
CO 
11 
21a ) 
10b) 
20c) 
9 
14 
11 
21 
9 
7 
C0 2 
0 
18a) 
2 2 b ) 
36c> 
15 
13 
13 
13 
17 
H2/CO 
3 
0.68a) 
0.71b) 
0.67c) 
1,81 
0,92 
2 
1 
1.11 
3.14 
Temp.,0 C 
225-228 
220 
249 
223-240 
240 
240 
250 
250 
Dans le tableau, S represente des conditions standards : 25 C et 1 atm (absolue). 
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La production d'eau a ete mesuree de deux facons : A) a partir de la quantite obtenue 
dans le condensat. L'eau condensee est sous forme d'emulsion liquide avec I'huile du 
reacteur (dont les legers condensent aussi) ainsi que du methanol produit; B) Avec la 
prise de mesure de la quantite d'eau entramee avec le gaz de sortie du condenseur. Le 
condensat est soumis au test de xylene pour verifier la quantite d'eau obtenue lors de la 
synthese. La quantite d'eau dans recoupment a ete mesuree a I'aide des tubes 
Matheson-Kitagawa Toxic Gas Detector avec une plage de detection de 1.7 - 33.8 mg/l. 
Apres avoir determine et separe l'eau de la phase, 1 uL du reste du condensat est 
analyse par GC/MS a I'Universite de Sherbrooke. L'analyse determine I'existence et la 
purete du methanol dans le produit. D'autres produits qui peuvent etre trouves sont: 
eau, huile (Drakeol), des alcools comme I'alcool ethylique, butanol et quelques traces 
des alkenes et alkanes. 
5.2 Production du methanol 
Les compositions de I'alimentation dans les divers essais sont montrees au tableau 5.2. 
Dans tous les cas la production du methanol commence apres la activation du 
catalyseur. 
Les quantites du methanol obtenues au cours de ce test et dans les tests suivants sont 
montrees au tableau 5.3 
5.2.1 Essai 27.01.05 
Le premier test a ete realise le 27.01.05. La source du syngaz d'alimentation provenait 
des bonbonnes. La pression dans le systeme etait fournie seulement par la pression du 
gaz a la sortie des bonbonnes, c'est a dire sans passer par le compresseur. L'objectif 
dans ce test etait de tester le fonctionnement general du systeme. Dans ce test le C02 
n'a pas ete utilise. Le ratio H2/CO etait de 2.8. La concentration du slurry etait de 35% 
((g catalyseur/ g huile) * 100). 
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Le controle des debits, avec les debitmetres utilises a ete difficile causant une fluctuation 
de la composition des differents gaz injectes dans le reacteur. Suite a ce test, un 
melangeur statique et des nouveaux debitmetres ont ete ajoutess. 
La confirmation de la production du methanol a ete effectuee a I'aide du 
chromatographe localise a I'Universite de Sherbrooke. La figure 5.1 (voir page 91) 
montre le pic obtenu pour ce test. Le pic sorti aux 3.56 minutes de I'analyse a ete 
compare avec la bibliotheque (figure 5.2) du logiciel du GC et le patron du melange 
d'huile avec du methanol. Cette procedure a confirme la presence du methanol. 
5.2.2 Essai 12.05.05 
Le deuxieme test a eu lieu le 12.05.05. Le catalyseur utilise etait celui du test 
precedent. Celui-ci est demeure dans le reacteur avec de I'azote a 8.27 bar (120 psi) 
pour empecher I'oxydation du cuivre. Le catalyseur a ete soumis au meme processus 
de conditionnement que celui du 27.01 2005. Les conditions d'operation sont indiquees 
dans le tableau 5.2. L'ajustement du melangeur statique et le changement de certains 
debitmetres a flotte par des debitmetres massiques electroniques -afin d'avoir un 
melange de gaz stable et representatif de la realite- constituent des modifications 
majeures faites au systeme. 
Lors de cette operation, le melange de gaz a ete prepare a base pression a partir des 
bonbonnes. Le melange est alle au compresseur. Ce dernier a comprime le gaz a 950 
psi vers le reacteur. De cette facon les tests avec bonbonnes pouvaient durer plus 
longtemps avec moins de bonbonnes. La composition du melange alimente etait 
ajustee pour simuler la composition du syngaz obtenu lors de la gazeification des 
residus solides urbains ainsi que d'autres matieres premieres. Le temps d'alimentation 
de chaque melange est: 35 min pour le melange (a), 1 h 43 min pour (b), et 57 min pour 
(c). Voir tableau 5.2 . 
Dans le condensat obtenu, il n'y pas eu de methanol. II est possible qu' une faible 
quantite de methanol produit a ete entraTnee par le gaz. La perte totale d'activite du 
catalyseur, (il est reste en dehors de fonctionnement, meme si des mesures pour 
empecher sa deactivation, absence d'oxygene, ont ete prises) a ete constate comme 
due a la sedimentation et agglomeration du catalyseur en bas du reacteur, ce qui a 
empeche sa reduction. 
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5.2.3 Essai 31.05.05 
Le troisieme essai a ete effectue le 31.05.05. Le conditionnement du catalyseur 
(nouveau bach) a ete complete selon les conditions precisees au chapitre 4. Les 
conditions d'operation lors de la synthese sont montrees au tableau 5.2. L'alimentation 
pendant la premiere partie de I'essai a ete originee a partir des bonbonnes, afin 
d'assurer certains conditions deja connues. L'autre partie de la synthese a ete faite a 
partir du gaz provenant directement de la gazeification des dechets solides urbains. 
Le condensat obtenu avec l'alimentation de gaz des bonbonnes a ete analyse dans le 
condensat afin de savoir si les conditions du precede etaient correctes, ceci avec la 
procedure de laboratoire etablie pour une identification rapide du methanol. Voir 
annexes. 
La methode d'analyse du liquide a indique I'absence de methanol. Suite a cette 
determination, le test avec du gaz de la gazeification s'est poursuivi tel que prevu. La 
quantite de condensat (pratiquement de I'huile) etait elevee : 880 ml, II aurait done fallu 
ajouter 2 L d'huile (Drakeol 7) pour revenir aux conditions de slurry fixees au depart. La 
possible cause de I'echec de la production est le manque d'une periode de polissage 
pour la reduction du catalyseur, s'est montree necessaire pour la production du 
methanol. La quantite d'huile ajoutee a aussi modifie la concentration du slurry. Le test 
pour la confirmation de I'existence du methanol avec I'analyse chromatographique du 
condensat a confirme le manque de methanol dans I'echantillon apres avoir ajoutee 
I'huile. 
5.2.4 Essai du 27.07.05 
Le 27.07.05, le quatrieme essai a ete effectue. L'alimentation a ete faite a partir des 
bonbonnes et avec la gazeification des residus solides urbains. La production du 
methanol a eu lieu mais en faibles quantites. Encore une fois le manque de polissage 
pendant I'activation du catalyseur est considere comme le probleme majeur. 
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Ceci est montre par les analyses faites sur le catalyseur suite a la production avec le 
gaz des bonbonnes et avec le gaz de la gazeification ou I'intensite du pic de Cu 
augmente apres I'etape consideree comme de production. 
Egalement la rupture de la plaque de distribution du gaz en bas du reacteur, a change 
rhydrodynamique (vitesse, taille des bulles, turbulence, brassage). De toute evidence, 
elle n'etait pas adequate. On ne peut pas done conclure que ce fut le polissage lors de 
la reduction qui est la cause d'un manque d'activite. 
5.2.5 Essai du 22.09.05 
Le dernier test a ete effectue le 22.09.05. Le deroulement est decrit ensuite. Ce test 
comporte quatre parties. Chaque partie consiste en un ratio H2/CO different. Ceci avec 
les deux differentes sources d'alimentation de gaz: soit le gaz des bonbonnes soit le 
gaz de la gazeification des residus solides urbains. Les compositions pour chaque 
partie se trouvent au tableau 5.3. 
No. 
1 
2 
3 
4 
5 
Date 
27.01.05 
12.05.05 
31.05.05 
27.07.05 
22.09.05 
Q 
scfm 
7,5 
12,6 
13 
6.3-4.4 
7.25 
7.25 
14 
15 
H2/CO 
3 
0.6-0.8 
1,81 
0,92 
2 
1 
1 
2 
MeOH 
l/h 
0.150 
0 
0.85 
0.32 
100 
105 
70 
140 
Tableau 5.3 Production de methanol. 
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No. 
1 
2 
3 
4 
5 
Date 
27.01.05 
12.05.05 
31.05.05 
27.07.05 
22.09.05 
Q 
scfm 
7,5 
12,6 
13 
6.3-4.4 
7.25-
15.24 
Sm3/m 
0,2143 
0,3600 
0,3714 
0,1800 
0.205-
0.431 
V. spatiale 
@ T et P standard 
Sm3/h ,kgcat 
8,571 
14,400 
14,857 
7,200 
8.5-18.5 
Reacteur a trois 
phases 
T(°C) 
230 
230 
240 
230 
240 
P (bar) 
57.78 
63.5 
68.91 
64.08 
64.43 
Tableau 5.4 Vitesse spatiale dans les tests. 
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Figure 5.2 Pic du methanol identifie par la lecture du chromatographe 
(chromatographe HP 5890 serie 2) 
5.3 Resultats des essais 
L'objectif de la production du methanol a ete accompli avec les deux sources du syngaz 
utilisees; le melange des bonbonnes et la gazeification des residus solides urbains. 
Le procede mis au point a demontre sa capacite de produire du methanol, meme si la 
composition du gaz utilisee (sans reformage), n'est pas la plus favorable pour la 
production du methanol. L'essai qui a eu une attention particuliere est celui effectue le 
22.09. 2005. 
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Lors des essais du 31.05.05 et 27.07.05 la synthese du methanol n'a pas ete reussie. 
La cause principale est liee au conditionnement du catalyseur. Cette conclusion est 
obtenue apres I'analyse du catalyseur par rayons X . La taille du cristallite et le pic de 
cuivre ne montrent pas que le catalyseur etait pret pour la synthese du methanol. 
Dans le test du 22.09.05, I'activation du catalyseur a ete rigoureusement surveillee pour 
garantir une plus haute production du methanol. L'alimentation etait a partir de gaz des 
bonbonnes et de gaz provenant de la gazeification. Les compositions du gaz a chaque 
etape sont indiquees au tableau 5.5. 
Quand I'activation du catalyseur a ete confirmee par des analyses ( la diffraction de 
rayons X et la taille du catalyseur ont ete faites en prelevant des echantillons pendant la 
reduction) , l'alimentation a commence. Chaque etape des tests a eu une duree d'une 
heure. Les quantites de condensat obtenues dans chacune des periodes de travail sont 
montrees au tableau 5.6 
Composition du syngaz 
22 .09.05 
H2 (vol%) 
CO (vol%) 
C02(vol%) 
N2 (vol%) 
Ratio H2/CO 
Ratio H2/(CO+1.5C02) 
Bonbonnes 
Etape 1 
22 
11 
13 
54 
2.00 
0.72 
Etape 2 
21 
21 
13 
45 
1.00 
0.52 
Gazeification 
des residus urbains 
Etape 3 
12 
7.1 
13 
58 
1.64 
0.45 
Etape 4* 
22 
7 
13 
49 
2.92 
0.81 
* Enrichi en H2 avec des bonbonnes. Dans les essais 3 et 4 seulement les composantes principaux ont etes 
consideres. 
Tableau 5.5 Composition et source de l'alimentation de I'essai du 22 .09. 2005 
22.09.05 
Etape 1 
Etape 2 
Etape 3 
Etape 4 
Quantite de 
condensats 
(ml) 
100 
105 
70 
140 
Pourcentages du methanol 
dans I'echantillon 
(vol%) 
70 
52 
52 
85 
Tableau 5.6 Pourcentages du methanol dans le condensat 
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Les resultats pour cet essai sont montres au tableau 5.7. Dans le tableau 5.8 sont 
indiques les resultats obtenus lors de la simulation avec HYSYS. La simulation a ete 
effectuee en considerant que la reaction arrive a I'equilibre. Ce qui represente le 
maximum de methanol pouvant etre produit. 
22.09.05 
Etape 1 
Etape 2 
Etape 3 
Etape 4 
MeOH 
Productivity, 
gmol/kg-h 
2.44 
1.96 
3.3 
5.43 
CO Conversion 
% 
6.12 
2.86 
6.79 
8.7 
Tableau 5.7 Resultats de I'essai du 22.09.2005 
HYSYS reaction 
a I'equilibre 
Etape 1 
Etape 2 
Etape 3 
Etape 4 
CO Conversion 
a I'equilibre % 
22.16 
16.68 
8.97 
24.51 
MeOH 
Productivite 
gmol 
h-gcat 
8.47 
12.17 
4.47 
12.53 
Tableau 5.8 Resultats de la simulation a I'equilibre, avec le logiciel HYSYS 
Le syngaz utilise pour I'essai du 22.09.05, (etapes 3 et 4) a ete produit par la 
gazeification des residus solides urbains en utilisant de I'air comme agent d'oxydation 
partielle. La composition du syngaz obtenu n'est pas la plus adequate pour la production 
de methanol, vu le haut pourcentage d'azote : 58 et 64% en volume. 
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Le choix de I'enrichissement de I'air en 02 pour reduire la proportion de N2 et le choix 
du reformage a la vapeur afin d'eliminer les hydrocarbures et d'augmenter le ratio 
H2/CO doivent etre considerees dans le futur pour augmenter la quantite du methanol 
produit par unite massique de biomasse a I'entree.. 
La production la plus efficace a eu lieu, avec un ratio H2/CO«2 (etape 1 et etape 4 ) tel 
qui est montre au tableau 5.7. II est clair que la conversion de CO et la productivity en 
methanol sont reliees au ratio H2/CO pendant la synthese. L'obtention d'une conversion 
plus haute avec un pourcentage plus eleve d'hydrogene, est en rapport avec la creation 
d'un environnement favorable d'hydrogene autour de la particule du catalyseur.. 
La simulation avec HYSYS a ete effectuee en considerant I'equilibre de la reaction 
CO + 2 H2 = CH3OH. La simulation ne considere pas les reactions non desirees, qui 
reduisent la production du methanol. Les conditions (P et T) sont les memes que celles 
des essais anterieurs. Voir tableau 5.5. Les resultats de la simulation sont montres au 
tableau 5.8. 
La comparaison des resultats entre la simulation avec le logiciel HYSYS et les resultats 
obtenus, indique que la performance du reacteur a trois phases peut etre amelioree. 
Les possibles raisons des conversions plus faibles obtenues lors des essais a Enerkem 
que par simulation a I'equilibre sont dues a I'hydrodynamique, le mixage et la taille des 
bulles. 
Le taux de retention et la taille des bulles ont ete calcules en accord aux correlations 
indiquees au chapitre 3. II faut remarquer que pendant I'essai (dans le reactor e trois 
phases), aucun appareil n'a pas ete utilise pour corroborer les donnees de la taille des 
bulles 
Les resultats des modeles trouves dans litterature sont montres au tableau 5.9. Selon 
les modeles, la taille maximale de bulle est de 3.1 cm, ce qui represents le 59 % du 
diametre de la colonne. Cette dimension est trop grande et indique que le regime se 
rapproche du lit pulse (slug flow). Dan ce cas, le regime de ce systeme indique qu'une 
partie de la colonne est occupee seulement par le gaz. Cela diminuera notamment la 
conversion du syngaz a cause du manque de contact avec le catalyseur meme s'il y a 
des particules de catalyseur entraTnees par la bulle. 
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Correlation 
Krishna R. 2001 
Ursenau M. 2001 
S. Fan 1999 
HikitaA. 1980 
Taille des bulles 
cm 
2.6 
-
3.1 
-
Taux de retention (7 et 15 SCFM) 
(%) 
70-71 
29-41 
-
18-26 
Tableau 5.9 Taille des bulles et taux de retention 
II est a noter la reaction parallele qui a eu lieu dans I'essai du 22.09.05, soit, 
I'hydrogenation du propylene et de I'ethylene, qui font partie du syngaz de la 
gazeification. Cette reaction a eu lieu aux conditions d'operation de I'essai 4 effectue le 
22.10.2005. L'indication de I'apparition de cette reaction a ete faite par I'analyse 
chromatographique du gaz a I'entree et a la sortie du reacteur. Les concentrations sont 
montrees dans le tableau 5.10. Une partie du H2 disponible pour la synthese du 
methanol, etait utilise pour la reaction d'hydrogenation en detriment de la premiere. 
Composant 
Ethylene 
Ethane 
Propylene 
Propane 
Entree 
% mol 
2.4 
0.49 
0.3 
<0.01 
Sortie 
% mol 
<0.01 
2.98 
0.05 
0.5 
Tableau 5.10 Pourcentagesd'ethane.d'ethylene, de propane et de propylene dans le 
systeme 
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Figure 5.1 Chromatogramme qui montre la presence du methanol dans le condensat 
obtenu. 
Operator 
Acquired 
Tnatrument 
Sample Name 
Mxsc Info 
Vial Number 
U: ",«."_Mi>\DATA\EKERKEM\EC}]3_B . D 
M.Troctier 
ID Feb 2P,0f 9:il usi nq AcaMuLhod ENFKKEM 
CSS InsCi 
ECH. 15 di luR asns tcauime 
*»£
 362 ncecw.BD 
2D00CC0 
1800MD 
I60S003 
UOOWW 
'000002 
20MOS 
EC*4 3 Diiue dsns lD"iien« 
Ti™_» 1.06 2.0& 300 4 (10 5 50 6 00 7 Of & tK 0 IW 100011.0D 12 0213 DC14 OJ 15X0 16 CO 1 ' Kl ;« 'JO IS 0& 20.0021.00 22.00 S3 OC V* OB2E M 25 03 27 CO It, CO ?90<! 
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Conclusions 
La production du methanol dans un reacteur a trois phases a ete effectuee en utilisant 
deux sources d'alimentation pour le reacteur: (a) Un gaz melange a partir des 
bonbonnes de hydrogene, de monoxyde du charbon et de dioxyde du charbon; et (b) le 
syngaz de la gazeification avec de I'air des residus solides urbaines. 
Le travail presente dans ce document implique la conception du reacteur a trois phases 
et les sous systemes pour son fonctionnement, ainsi que le couplage de ceux-ci avec le 
systeme de gazeification deja existant. 
Les resultats du conditionnement du catalyseur aussi montrent que la procedure suivie 
pour la reduction du catalyseur a reussi a activer le catalyseur selon les deux criteres 
suivis : la taille du cristallite du catalyseur et la production de methanol. 
Bien que cette reduction a ete effectuee avec des gaz purs (a partir des bonbonnes), le 
defi est I'essayer, avec le syngaz apres reformage. 
Les resultats obtenus lors des essais montrent que la conversion du CO present dans le 
syngaz a ete de 70% de la conversion calculee (par simulation) a I'equilibre. Meme si les 
resultats ont ete obtenus avec un nombre limie d'essais, ils montrent que le couplement 
de la production de methanol avec le syngaz provenant de la gazeification des residus 
a du potentiel. 
Pour ameliorer la conversion du CO et la productivity du methanol: I'hydrodynamique du 
reacteur utilise doit etre amelioree. Ceci pour produire un meilleur contact entre le 
catalyseur, I'huile et le gaz. 
Le role de la taille des bulles dans le reacteur a trois phases, serait a etudier dans le 
reacteur. Ceci aiderait le design et I'optimisation du distributeur, un point essentiel pour 
passer a I'echelle industrielle. 
Une etude plus extensive des vitesses spatiales devra etre faite etant donne son 
incidence sur la productivity et la conversion. 
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Travailler avec air enrichi en 02, augmentera la productivity du methanol en augmentant 
les pressions partiales de CO et H2. D'apres les essais il apparaTt clair que le 
reformage du syngaz pour la conversion des hydrocarbures en CO et H2 devient 
incontournable. 
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Annexe 1 Procede pour le broyage du catalyseur 
Nettoyage du moulin 
Le nettoyage du moulin a ete effectue avec une petite brosse et I'aspirateur. Pour eviter 
des residus qui peuvent rester dans le moulin, il a ete nettoye avec de I'ethanol. 
1. Pesage du catalyseur 
Les 2 kg de catalyseur ont ete divises en lots de 250 g, ceci pour faciliter le travaille et 
eviter les pertes pendant la reduction de la taille. 
2. Reduction de taille 
Les premieres 250 grammes ont etes mis sur I'entree du moulin, apres celui a ete 
allume et la vanne d'alimentation a ete ouverte. L'equipement a travaille pendant 5 
minutes. Pour laisser deposer toute la poudre du catalyseur, il a fallu atteindre 5 
minutes. Le reservoir avec le catalyseur broye a ete retire du reservoir collecteur, le 
broyeur a ete ouvert et la poudre qui restart dedans a ete collecte avec la brosse et reuni 
avec celui du reservoir. 
3. Tamiser le catalyseur 
Pour obtenir la taille adequate, il a fallu tamiser la poudre obtenue lors de la reduction 
de la taille. Le temps de tamisage a ete de 30 minutes. La taille des tamis utilises etait: 
Tableau 1 
Tamis 
120 
140 
200 
230 
Reservoir 
Taille (urn) 
125 
106 
75 
63 
petite<63 
4. Separation des tallies de poudres 
Suite au tamisage les particules les plus grossieres obtenues dans les tamis 200, 
140,120 ont ete reunies pour un deuxieme passe de reduction de taille. 
5. Deuxieme passe de reduction 
Les points 2 a 5 ont ete repetes jusqu'a I'obtention de la taille desiree. 
Resultats du broyage 
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Tableau 2 Resultats pour les premiers 100 g broyes 
Tailles tamis 
120 
140 
200 
230 
Reservoir 
Ouvertures 
urn 
125 
106 
75 
63 
<63 
Poids 
d'echantillon 
retenus 
9 
27.37 
6.20 
8.91 
13.07 
42.30 
Pourcentages 
retenus par 
calcul 
% 
29.16 
6.60 
9.49 
13.92 
45.07 
Pourcentages 
cumulatifs 
100 
70.84 
64.24 
54.75 
40.83 
-
Pourcentage dans la zone d'interet = 68.48% 
Grammes perdus = 7 g 
Reduction de taille 
250 
40,83 70,84 64,24 54,75 
Pourcentage cumulatif 
40,83 
Figure 1 Pourcentage cumulatif pendant la reduction de taille. 
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Tableau 3 Resultats finals de la reduction de taille 
Poids 
1708.34 
170.88 
120.78 
Pourcentage 
85.41 
8.544 
6.039 
Tailles tamis 
Reservoir+230 
120+140 
Pertes 
250 -i 
200 
.22 150 -
E 
,2 100 
n^ . 
0 -
Reduction de taille 
^ ^ ~ — 
-^ 
79,1759347 70,15676717 58,47798555 
Pourcentage Cumulatif 
38,13497089 
Figure 2 Pourcentage dans la zone d'interet= 70.16 
Le catalyseur a ete broye et tamise plusieurs fois, done il y a eu des pertes chaque fois 
que I'operation a ete repetee. Alors les pertes etaient hautes et la reduction de taille 
minimale. Le catalyseur a ete mis sur des flacons de verre et conserve jusqu'a sa 
reduction dans le refrigerateur. 
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Annexe 2 Detection analytique du methanol 
La detection du methanol pendant I'operation du systeme, est de grande importance 
pour savoir si les conditions de travail sont les adequats. A cause du manque d'une 
chromatographe du type GC /au pilote, une methode de detection dans le laboratoire a 
ete developpee. 
L'oxydation d'un alcool primaire peut produire soit un aldehyde, soit un acide 
carboxylique; en dependant des conditions de reaction. Un certain nombre des agents 
oxydants peuvent etre utilises. Une solution de dichromate de sodium a temperature 
ambiant 
oxydera les alcools primaires enaldehydes et les alcools secondaires en cetones. A des 
temperatures elevees les alcools primaires sont oxydess en acides. 
La methode utilisee pendant la synthese est decrite ci-dessus: 
1. Separer les phases du condensat 
2. Prendre 5 gouttes de la phase lourde 
3. Ajouter 10 gouttes d'acide sulfurique dilue (6M) 
4. Ajouter 5 gouttes de dichromate de potassium (VI), solution 0.01 M 
5. Agiter la solution 
La solution doit se decolorer pour confirmer la presence des alcools dans le condensat, 
on suppose que I'alcool preponderant dans la solution est le methanol,et on verifie par 
analyse chromatographique en laboratoire. 
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Confirmation par analyse chromatographique en laboratoire 
La confirmation de la presence du methanol et du pourcentage dans le condensat 
obtenu, est faite dans le chromatographe HP 5890 serie 2, detecteur spectre de masse 
HP 5971 A, avec une colonne HP/5MS de 50 metres et 0.2 millimetres de diametre. 
La premiere partie consiste en separer le condensat. La phase aqueux doit etre libre 
d'huile, pour eviter contaminer le chromatographe s'il reste dans I'echantillon. 1 mL 
d'echantillon est dilue avec du toluene dans une ampoule de 1.5 mL. La quantite de 1uL 
est injectee dans le chromatographe. Le chromatogramme obtenu lors de I'injection est 
compare avec celui de la bibliotheque du logiciel. Cette partie est faite pour confirmer la 
presence du methanol dans I'echantillon. 
La quantification du methanol dans I'echantillon a ete faite dans le meme 
chromatographe, sauf que cette fois I'echantillon a ete mesure avec une pipete de 0.5 
uL et verse dans I'ampoule de 1.5 mL, le restant est toluene. 1uL est injecte dans le 
chromatographe, I'abondance de chacun des composes dans I'echantillon est 
demande au logiciel, cette action a ete repetai trois fois pour avoir une moyenne de la 
lecture dans chaque echantillon. Egalement un patron de methanol pur a ete injecte et 
aussi I'abondance a ete lue. En ayant toutes les donnes la formule suivante est utilisee 
pour la determination de la quantite du methanol dans chaque echantillon. 
Xs= Moyenne du standard %MeOH = f e f l 00 
Xj= Moyenne de I'echantillon /' 
Echantillon 
Standard 
A (220905) 
B (220905) 
C (220905) 
D (220905) 
Moyenne (abondance) 
20098207 
14115356 
10470692 
10422285 
17201057 
% MeOH 
100 
70 
52 
51 
85 
Les donnes d'abondance dans chaque echantillon sont montres dans les pages 
suivantes. 
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Preparation de I'echantillon pour I'analyse de rayons X. 
1. Prendre un echantillon de 100 ml de slurry 
2. Prendre un filtre asseche dans le four 
3. Monter le filtre dans un verre et connecter le vide 
4. Vider 10 ml de I'echantillon sur le filtre, le slurry doit etre froid 
5. Attendre 10 min 
6. Au cas ou le catalyseur reste avec une apparence huileuse, ajouter un peu 
d'huile prope pour solubiliser des goudrons qui auraient pu se former dans le 
reacteur. 
7. Fermer le systeme de vide 
8. Mettre le catalyseur dans un flacon propre et fermer le hermetiquement 
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